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■j (54) Title: METHOD FOR PRODUCING ACROLEIN AND/OR ACRYLIC ACID 

(54) Bezeichnung: VERFAHREN ZUR HERSTELLUNG VON ACROLEIN UND/ODER ACRYLSAURE 

^ (57) Abstract- The invention relates to a method for producing acrolein and/or acrylic acid from propane and/or propene, compris- 
^ ing the following steps: (a) separating the propane and/or propene from a gas mixture containing propane or propene by means of 
^ absorption into an absorption agent, (b) separating the propane and/or propene from the absorption agent thereby obtaining a gas B, 
and (c) using the gas B obtained in step (b) to convert propane and/or propene into acrolein and/or acrylic acid by means of oxidation. 
fS No heterogeneously catalysed dehydrogenation of propane is carried out between steps (b) and (c) without a supply of oxygen. 

(57) Zusammenfassung: Die vorliegende Erfindung betriffi ein Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus 
Propan und/oder Propen, wobei das Verfahren folgende Schritte umfasst: (a) Abtrennung von Propan und/oder Propen aus einem 
Propan und/oder Propen enthaltendenGasgemisch durch Absorption in ein Absorptionsmittel, (b) Abtrennung des Propans und/oder 
Propens von dem Absorptionsmittel unter Erhalt eines Gases B und (c) Verwendung des in Stufe (b) erhaltenen Gases B rur erne 
Oxidation von Propan und/oder Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure, wobei zwischen Schritt (b) und (c) keine heterogen kata- 
lysierte Dehydrierung von Propan ohne Zufuhr von Sauerstoff durchgefuhrt wird. 
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Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure 
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Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder 
Acrylsaure aus Propan und/oder Propen. 



Acrolein und Acrylsaure sind bedeutende Grundchemikalien. So findet Acrylsaure 
unter anderem Verwendung als Monomeres zur Herstellung von Polymerisaten, die 
beispielsweise in disperser Verteilung in waBrigem Medium befindlich als Bindemittel 
angewendet werden. In Abhangigkeit vom Verwendungszweck des Polymerisats kann vor 
15 der Polymerisation noch eine Veresterung der Acrylsaure stattfinden. Acrolein ist ein 
bedeutendes Zwischenprodukt, beispielsweise fur die Herstellung von Glutardialdehyd, 
Methionin, Folsaure und Acrylsaure. 

Bekannte Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure gehen von Propan 
20 und/oder Propen aus. Aus der DE-A 33 13 573 und EP-A-0 117 146 ist ein Verfahren zur 
Umsetzung von Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure bekannt Dabei wird ein Zwei- 
beziehungsweise Dreistufenverfahren beschrieben, bei dem in einer ersten Stufe das 
Propan zu Propen dehydriert und in einer zweiten Stufe das Propen zu Acrolein oxidiert 
wird. Wesentliches Merkmal ist hierbei, dass zwischen den beiden Stufen keine 
25 Abtrennung des Propans von bei der Dehydrierung gebildeten Nebenkomponenten, wie 
zum Beispiel molekularem Wasserstoff, vorgenommen wird. Die Oxidation wird unter 
Bedingungen durchgefiihrt, unter denen keine merkliche Oxidation des Wasserstoffs 
stattfindet In einer dritten Stufe kann das Acrolein dann zu Acrylsaure oxidiert werden. Es 
wird auch die Moglichkeit vorgesehen, nicht umgesetztes Propan und Propen aus der 
30 zweiten oder dritten Stufe durch Absorption abzutrennen und nach Freisetzung vom 
Absorptionsmittel wieder der ersten Stufe (Dehydrierungsstufe) zuruckzufuhren. 
Die japanische Patentanmeldung JP-A 10-36311 offenbart ein Verfahren zur Herstellung 
von a,p-ungesattigten Carbonsauren, wie Acrylsaure, durch Gasphasen-katalytische 
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Oxidation des Propans in Anwesenheit eines Komposit-Metalloxid-Katalysators, wobei zur 
Erzielung hoher Ausbeuten in dem Ausgangsgemisch das Verhaltnis von Propan zu 
Sauerstoff und gegebenenfalls Verdiinnungsgas in einem definierten Bereich gehalten 
wird, ebenso wie der Umsatz bei einem bestimmten Wert gehalten wird. Nicht umgesetztes 
Propan kann nach der Oxidation durch einen selektiven Separator abgetrennt werden, der 
Druck-Wechsel-Adsorptionseinheiten (Pressure-Swing-Adsorption) utnfasst, und 
anschlieliend der Gasphasen-katalytischen Oxidation wieder zuruckgefuhrt werden. 

GB 1378-178 offenbart ein Verfahren, bei dem ein in einem Oxidationsprozess nicht 
umgesetzter Kohlenwasserstoff in ein Absorptionsmittel absorbiert und das 
Absorptionsmittel mit einem Strippmedium gestrippt wird. Dabei wird dem Strippmedium 
der zu gewinnende Kohlenwasserstoff in einer solchen Menge zugesetzt, dass das Gemisch 
ausserhalb der Entziindungsgrenzen Uegt. 

Die Aufgabe der vorliegenden Erfindung bestand darin, ein Verfahren zur Gasphasen- • 
katalytischen Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus Propan und/oder Propen 
zu schaffen, das wirtschafthch ist und bei dem der eingesetzte Katalysator moglichst lange 
ohne Regenerierung einsetzbar ist. 

Diese Aufgabe wird erfindungsgemafi gelost durch Absorption von Propan und/oder 
Propen aus einem Propan und/oder Propen enthaltenden Gasgemisch in ein 
Absorptionsmittel, Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel 
und anschlieBende Verwendung des Propans und/oder Propens fur eine Oxidation zu 
Acrolein und/oder Acrylsaure. 

Somit betrifft die Erfindung ein Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder 
Acrylsaure aus Propan und/oder Propen, wobei das Verfahren folgende Schritte umfaBt: 

(a) Abtrennung von Propan und/oder Propen aus einem Propan und/oder Propen 
enthaltenden Gasgemisch A durch Absorption in ein Absorptionsmittel, 

(b) Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel unter Erhalt 
eines Propan imA^ Propen enthaltenden Gase s B und 
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(c) Verwendung des in Schritt (b) erhaltenen Gases B fur eine Oxidation von Propan 
und/oder Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure, 

wobei zwischen Schritt (b) und Schritt (c) keine heterogen katalysierte Dehydrierung von 
5 Propan ohne Zufuhr von Sauerstoff durchgefiihrt wird. Bevorzugte Ausfuhrungsformen der - 
Erfindung ergeben sich aus der nachfolgenden Beschreibung sowie den Figuren. 

Da das Propan und/oder Propen vor der Oxidation einer Absorption unterzogen wird, 
werden in der Regel Reste von Absorptionsmittel in dem Gas B vorliegen. 

10 Oberraschenderweise wurde nun gefunden, dass trotzdem bei der Oxidation keine 
Probleme auftreten. So wurde beim Oxidationskatalysator keine wesentliche Abnahme der 
Aktivitat beobachtet und der Oxidationskatalysator konnte ohne Regenerierung iiber eine 
lange Betriebsdauer eingesetzt werden. Auch wurden keine Probleme durch eine 
gegebenenfalls zu erwartende Mitoxidation von Resten von Absorptionsmittel in der 

15 Oxidationsstufe beobachtet. In Fallen, in denen Reste des Absorptionsmittels storen, was in 
der Regel bei Verwendung von Kohlenwasserstoffen mit hohem Siedepunkt, insbesondere 
Paraffinen, als Absorptionsmittel nicht der Fall ist, kann dieses entfernt werden, 
beispielsweise durch einen Wasserquench oder Adsorption. 

20 Bei dem Verfahren gemafi DE-A 33 13 573 wird durch Absorption riickgewonnenes 
beziehungsweise abgetrenntes Propan und Propen in die heterogen katalysierte 
Dehydrierung des Propans zuruckgeftihrt. Bei der heterogen katalysierten Propan- 
Dehydrierung kann der Katalysator, beispielsweise durch Verkokung, deaktiviert werden. 
Deshalb werden solche Dehydrierungskatalysatoren haufig regeneriert Daher stellt in der 

25 Propandehydrierung mit dem Gasstrom mitgefuhrtes Absorptionsmittel kein Problem dar, 
da es zusammen mit der Verkokung abgebrannt werden kaon. Hingegen werden die in der 
Oxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure eingesetzten Katalysatoren tiblicherweise nicht 
so oft regeneriert, weshalb der zusatzliche Regenerierungsaufwand, der dadurch zustande 
kommt, daB das Einsatzgas Absorptionsmittel enthalt, groBer ist als im Fall der 

30 Dehydrierung. Das erfindungsgemaBe Verfahren bietet den Vorteil, daB der 
Oxidationskatalysator iiber lange Zeit ohne Regenerierung eingesetzt werden kann. 
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Von dem Verfahren gemaB DE-A 33 13 573 unterscheidet sich das erfindungsgemaBe 
Verfahren darin, daB das durch A bsor ption «bpgtrannte Propan und/oder Propen in eine 
Oxidationsstufg^gefijjart wird. Anders als in dem Verfahren gemaB DE-A 33 13 573 findet 
erfindungsgemafi zwischen der Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem 
Absorptionsmittel und der Oxidation zu Acrolein und/oder Acrylsaure keine heterogen 
katalysierte Dehydrierung von Propan ohne Sauerstoffzufuhr start. 

Im Rahmen der vorliegenden Erfindung kann es sich bei dem Gas B auch um ein 
Gasgemisch handeln. 

In Schritt (a) konnen Gasgemische A mit beliebigen Mengen an Propan und/oder Propen 
eingesetzt werden. Vorzugsweise enthalt das Gasgemisch A Propan und Propen im 
molaren Verhaltnis von 0 : 100 bis 100 : 0, insbesondere 10 : 90 bis 90 : 10, haufig 80:20 
bis 40:60. 



Vorzugsweise enthalt das Gasgemisch A wenigstens eine weitere, von Propan und/oder 
Propen verschiedene Komponente, die keinen besonderen BeschrSnkungen unterliegt. In 
der Regel hangen die weiteren Komponenten davon ab, woher das Gasgemisch stammt. 
Insbesondere handelt es sich hierbei um wenigstens eine Komponente ausgewahlt aus 

20 Stickstoff, Wasserstoff, Kohlenoxiden wie Kohlenmonoxid oder Kohlendioxid, weiteren 
aus einer Dehydrierung von Propan stammenden Nebenkomponenten, aus einer 
Gasphasenoxidation von Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure stammenden 
Nebenkomponenten oder aus einer Oxidation von Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure 
stammenden Nebenkomponenten. Haufig liegt als weitere Komponente wenigstens 

25 Wasserstoff, Stickstoff, Kohlenoxid oder ein Gemisch von diesen vor. 

Als Absorptionsmittel in Schritt (a) eignen sich grundsatzlich alle Absorptionsmittel, die in 
der Lage sind, Propan und/oder Propen zu absorbieren. Bei dem Absorptionsmittel handelt 
es sich vorzugsweise um ein organisches Losungsmittel, das vorzugsweise hydrophob 
30 und/oder hochsiedend ist. Vorteilhafterweise hat dieses losungsmittel einen Siedepunkt 
(bei einem Normaldruck von 1 atm) von mindestens 120°C, bevorzugt von mindestens 180 
°C, vorzugsweise von 200 bis 350°C, insbesondere von 250 bis 300°C, starker bevorzugt 
von 260 bis 290°C. ZweckmaBigerweise liegt der Flammpunkt (bei einem Normaldruck 
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von 1 atm) iiber 110°C. AUgemein eignen sich als Absorptionsmittel relativ unpolare 
organische Losungsmittel, wie zum Beispiel aliphatische Kohlenwasserstoffe, die 
vorzugsweise keine nach auBen wirkende polare Gruppe enthalten, aber auch aromatische - 
Kohlenwasserstoffe. AUgemein ist es erwunscht, dass das Absorptionsmittel einen 
5 moglichst hohen Siedepunkt bei gleichzeitig moglichst hoher Loslichkeit fur Propan 
und/oder Propen hat. Beispielhaft als Absorptionsmittel genannt seien aliphatische 
Kohlenwasserstoffe, zum Beispiel C 8 -C 2 o-Alkane oder -Alkene, oder aromatische 
Kohlenwasserstoffe, zum Beispiel Mittelolfraktionen aus der Paraffindestillation oder 
Ether mit sperrigen Gruppen am O-Atom, oder Gemische davon, wobei diesen ein polares 

10 Losungsmittel, wie zum Beispiel das in der DE-A 43 08 087 offenbarte 1,2- 
Dimethylphthalat zugesetzt sein kann. Weiterhin eignen sich Ester der Benzoesaure und 
Phthalsaure mit geradkettigen, 1 bis 8 Kohlenstoffatome enthaltenden Alkanolen, wie 
Benzoesaure-n-butylester, Benzoesauremethylester, Benzoesaureethylester, 

Phthalsauredimethylester, Phthalsaurediethylester, sowie sogenannte Warmetragerole, wie 

15 Diphenyl, Diphenylether und Gemische aus Diphenyl und Diphenylether oder deren 
Chlorderivate und Triarylalkene, zum Beispiel 4-Methyl-4 f -benzyl-diphenylmethan und 
dessen Isomere 2-Methyl-2 T -benzyl-diphenyl-methan, 2-Methyl-4'-benzyldiphenylmethan 
und 4-Methyl-2'-benzyl-diphenylmethan und Gemische solcher Isomerer. Ein geeignetes 
Absorptionsmittel ist ein Losungsmittelgemisch aus Diphenyl und Diphenylether, 

20 bevorzugt in der azeotropen Zusammensetzung, insbesondere aus etwa 25 Gew.-% 
Diphenyl (Biphenyl) und etwa 75 Gew.-% Diphenylether, beispielsweise das im Handel 
erhaltliche Diphyl. Haufig enthalt dieses Losungsmittelgemisch ein Losungsmittel wie 
Dimethylphthalat in einer Menge von 0,1 bis 25 Gew.-%, bezogen auf das gesamte 
Losungsmittelgemisch, zugesetzt. Besonders geeignete Absorptionsmittel sind auch 

25 Octane, Nonane, Decane, Undecane, Dodecane, Tridecane, Tetradecane, Pentadecane, 
Hexadecane, Heptadecane und Octadecane, wobei sich insbesondere Tetradecane als 
besonders geeignet erwiesen haben. Giinstig ist es, wenn das verwendete Absorptionsmittel 
einerseits den oben genannten Siedepunkt erftillt, andererseits gleichzeitig aber ein nicht zu 
hohes Molekulargewicht aufweist. Mit Vorteil betragt das Molekulargewicht des 

30 Absorptionsmittels < 300 g/mol. Geeignet sind auch die in DE-A 33 13 573 beschriebenen 
Paraffinole mit 8 bis 10 Kohlenstoffatomen. Beispiele fur geeignete Handelsprodukte sind 
von der Firma Haltermann vertriebene Produkte wie Halpasole i, wie Halpasol 250/340 i 
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und Halpasol 250/275 i, sowie Drackfarbenole unter den Bezeichnungen PKWF und 
Printosol. 



Die Durchfuhrung der Absorption unterliegt keinen besonderen Beschrankungen. Es 
5 konnen alle dem Fachmann gangigen Verfahren und Bedingungen eingesetzt werden. 
Vorzugsweise wird das Gasgemisch bei einem Druck von 1 bis 50 bar, bevorzugt 2 bis 20 
bar, starker bevorzugt 5 bis 10 bar, und einer Temperatur von 0 bis 100°C, insbesondere 
von 30 bis 50°C, mit dem Absorptionsmittel in Kontakt gebracht. Die Absorption kann 
sowohl in Kolonnen als auch in Quenchapparaten vorgenommen werden. Dabei kann im 
10 Gleichstrom oder im Gegenstrom gearbeitet werden. Geeignete Absorptionskolonnen sind 
zumBeispiel Bodenkolonnen (mit Glocken- und/oder SiebbSden), Kolonnen mit 
strukturierten Packungen (zum Beispiel Blechpackungen mit einer spezifischen Oberflache 
von 100 bis 500 m 2 /m 3 , zumBeispiel Mellapak® 250 Y) und Fullkorperkolonnen 
(zumBeispiel mit RascMg-Fullkorpern gefiiUte). Es konnen aber auch Riesel- und 
15 Sprtihtiirme, Graphitblockabsorber, Oberflachenabsorber wie Dickscbicht- und 
Diinnschichtabsorber sowie Tellerwascher, Kreuzschleierwascher und Rotationswascher 
verwendet werden. Zudem kann es gtinstig sein, die Absorption in einer BlasensSule mit 

. J 

und ofine Einbauten stattfinden zu lassen. 

20 Die Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel kann durch 
Strippung, Entspannungsverdampfung (Flashen) und/oder Destination erfolgen. 



Die Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel in Schritt (b) 
erfolgt vorzugsweise durch Strippen beziehungsweise Desorption mit einem bezuglich des 

25 erfindungsgemalJen Schrittes (c) sich inert verhaltenden Gas und/oder molekularem 
Sauerstoff (zum Beispiel Luft). Das Strippen kann hierbei in ublicher Weise liber eine 
Druck- und/oder Temperaturanderung durchgefuhrt werden, vorzugsweise bei einem 
Druck von 0,1 bis 10 bar, insbesondere 1 bis 5 bar, starker bevorzugt 1 bis 2 bar, und einer 
Temperatur von 0 bis 200°C, insbesondere 20 bis 100°C, starker bevorzugt 30 bis 50°C. 

30 Ein anderes fur die Strippung geeignetes Gas ist beispielsweise Wasserdampf, bevorzugt 
sind jedoch insbesondere Sauerstoff-/Stickstoff-Mischungen, beispielsweise Luft. Bei der 
Verwendung von Luft beziehungsweise Sauerstoff-/Stickstoff-Mischungen, bei denen der 
Sauerstoffgehalt liber 10 Vol-% liegt, kann es sinnvoll sein, vor oder wahrend des 
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Strippprozesses ein Gas zuzusetzen, das den Explosionsbereich reduziert. Besonders 
geeignet dafur sind Gase mit einer spezifischen Warmekapazitat >29 J/mol-K bei 20°C, 
wie zum Beispiel Methan, Ethan, Propan, Butan, Pentan, Hexan, Benzol, Methanol, 
Ethanol, sowie Ammoniak, Kohlendioxid, und Wasser. Besonders geeignet fur die 
5 Strippung sind auch Blasensaulen mit und ohne Einbauten. 



Die Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel kann auch uber 
eine DestiUation erfolgen, wobei die dem Fachmann gelaufigen Kolonnen mit Packungen, 
Fullkorpern oder entsprechenden Einbauten verwendet werden konnen. Bevorzugte 
10 Bedingungen bei der Destination sind ein Druck von 0,01 bis 5 bar, insbesondere 0,1 bis 3 
bar, starker bevorzugt 1 bis 2 bar, und eine Temperatur (im Sumpf) von 50 bis 300°C, 
insbesondere 150 bis 250°C. 

In Fallen, in denen das Gasgemisch A Wasser enthalt, wird vorteilhafter Weise die 
15 Absorption mit einer Kondensation des Wassers (sogenannter WasserquencK) kombiniert. 
Ebenso vorteilhaft ist es, dem Desorptionsschritt einen Wasserquench nachzuschalten, um 
die Verluste an Absorptionsmittel zu minimieren. 

Haufig wird Schritt (c) direkt nach Schritt (b) durchgefuhrt, das heiJit, ohne 
20 Verfahrensschritte dazwischen oder Zwischenstufen. Es kann jedoch auch nach Schritt (b) 
und vor Schritt (c) noch Absorptionsmittel abgetrennt werden, beispielsweise uber einen 
Wasserquench, ^-uvs^V-ti^- 1 

Die in Schritt (c) durchgefiihrte Oxidation von Propen und/oder Propan zu Acrolein 
25 und/oder Acrylsaure kann gemaB alien dem Fachmann bekannten Verfahren durchgefuhrt 
werden, die keinen Beschrankungen unterliegen. In Schritt (c) kann eine ein- oder 
zweistufige Oxidation von Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure oder eine Oxidation 
von Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure oder aber beides, das heiflt eine gleichzeitige 
Oxidation von Propan und Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure, durchgefuhrt werden. 
30 Die Oxidation wird zweckmaBigerweise als selektive heterogen katalysierte Gasphasen- 
Oxidation mit molekularem Sauerstoff zu einem Acrolein und/oder Acrylsaure 
enthaltenden Produktgasgemisch durchgefuhrt. Bei Bedarf wird das der Oxidation 
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zugefuhrte Propan und/oder Propen vorab durch indirekten Warmetausch auf die fur die 
Oxidationsreaktion erforderliche Reaktionstemperatur gebracht. 

In einer bevorzugten Ausfuhrungsform wird Schritt (c) des erfindungsgemaBen Verfabxens 
als eine Oxidation von Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure durchgeffihrt. ^ ^ 

Prinzipiell lauft die heterogen katalysierte Gasphasen-Oxidation von Propen zu Acrylsaure 
mit molekularem Sauerstoff in zwei langs der Reaktionskoordinate aufeinanderfolgenden 
Schritten ab, von denen der erste zum Acrolein und der zweite vom Acrolein zur 
Acrylsaure flihrt. Dieser Reaktionsablauf in zwei zeitlich aufeinanderfolgenden Schritten 
erdffhet in an sich bekannter Weise die Moglichkeit, den Schritt (c) des 
erfindungsgemaBen Verfabxens in zwei hintereinander angeordneten Oxidationszonen 
auszufuhren, wobei in jeder der beiden Oxidationszonen der zu verwendende oxidische 
Katalysator in optimierender Weise angepasst werden kann. So wird fur die erste 
Oxidationszone (Propen -> Acrolein) in der Regel ein Katalysator auf der Basis von die 
Elementkombination Mo-Bi-Fe enthaltenden Multimetalloxiden bevorzugt, wahrend fur 
die zweite Oxidationszone (Acrolein -»• Acrlysaure) normalerweise PCatalysatoren auf der 
Basis von die Elementkombination Mo-V enthaltenden Multimetalloxiden bevorzugt 
werden. Entsprechende Multimetalloxidkatalysatoren fur die beiden Oxidationszonen sind 
vielfach vorbeschrieben und dem Fachmann wohlbekannt. Beispielsweise verweist die EP- 
A-0 253 409 auf Seite 5 auf entsprechende US-Patente. Gunstige Katalysatoren fur die 
beiden Oxidationszonen offenbaren auch die DE-A 44 31 957 und die DE-A 44 31 949. 
Dieses gilt insbesondere fur jene der allgemeinen Formel I in den beiden vorgenannten 
Schritten. In der Regel wird das Produktgemisch aus der ersten Oxidationszone ohne 
Zwischenbehandlung in die zweite Oxidationszone ttberfuhrt. 

Die einfachste ReaUsierungsform der beiden Oxidationszonen bildet daher ein 
Rohrbundeheaktor, innerhalb dessen sich die Katalysatorbeschickung langs der einzelnen 
Kontaktrohre mit Beendigung des ersten Reaktionsschrittes entsprechend andert (derartige 
Oxidationen lehren zum Beispiel EP-A-0 911 313, EP-A-0 979 813, EP-A-0 990 636 und 
DE-A 28 30 765). Gegebenenfalls wird dabei die Beschickung der Kontaktrohre mit 
Katalysator durch eine Inertschiittung unterbrochen. 
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Vorzugsweise werden die beiden Oxidationszonen jedoch in Form zweier hintereinander 
geschalteter Rohrbiindelsysteme realisiert. Diese konnen sich in einem Reaktor befinden, 
wobei der Ubergang von einem Rohrbfindel zu einem anderen Rohrbundel von einer nicht 
im Kontaktrohr untergebrachten (zweckmaBigerweise begehbaren) Schuttung aus 
5 Inertmaterial gebildet werden. Wahrend die Kontaktrohre in der Regel von einem 
Warmetrager umspult werden, erreicht dieser eine wie vorstehend beschrieben angebrachte 
Inertschuttung nicht. Mit Vorteil werden daher die beiden Kontaktrohrbiindel in raumlich 
voneinander getrennten Reaktoren untergebracht In der Regel befindet sich dabei 
2wischen den beiden Rohrbundelreaktoren ein Zwischenkuhler, urn eine gegebenenfalls 
10 erfolgende Acroleinnachverbreimung im Produktgasgemisch, das die erste Oxidationszone 
verlaBt, zu mindern. Anstelle von Rohrbundelreaktoren konnen auch 
Plattenwarmetauscherreaktoren mit Salz- imd/oder Siedekuhlung, wie zum Beispiel in der 
DE-A 199 29 487 und der DE-A 199 52 964 beschrieben, eingesetzt werden. 

15 Die Reaktionstemperatur in der ersten Oxidationszone liegt in der Regel bei 300 bis 
450°C, bevorzugt bei 320 bis 390°C. Die Reaktionstemperatur in der zweiten 
Oxidationszone liegt in der Regel bei 200 bis 300°C, haufig bei 220 bis 290°C. Der 
Reaktionsdruck betragt in beiden Oxidationszonen zweckmaBig 0,5 bis 5, vorteilhaft 1 bis 
3 atm. Die Gasbelastung (Nl/lh) der Oxidationskatalysatoren mit Reaktionsgas betragt in 

20 beiden Oxidationszonen haufig 1500 bis 2500 h' 1 beziehungsweise bis 4000 tf 1 . Die 
Propenbelastung (Nl/l-h) betragt haufig 50 bis 300 h"\ insbesondere 100 bis 200 If 1 . 

Prinzipiell konnen die beiden Oxidationszonen so gestaltet werden, wie es zum Beispiel in 
der DE-A 198 37 517, DE-A 199 10 506, DE-A 199 10 508 sowie der DE-A 198 37 519 
25 beschrieben ist. Ublicherweise wird die externe Temperierung in den beiden 
Oxidationszonen, gegebenenfalls in Mehrzonenreaktorsystemen in an sich bekannter 
Weise an die spezielle Reaktioiisgasgeimschzusammeiisetzung sowie 
Katalysatorbeschickung angepasst. 

30 ErfindimgsgemaB vorteilhaft ist, daB bei dem erfindungsgemaBen Verfahren Propen- 
begleitendes Propan im Rahmen einer heterogen katalysierten Propenoxidation als 
vorteilhaftes inertes Verduimungsgas fimgiert. 
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Der fur die Oxidation insgesamt benotigte molekulare Sauerstoff kann dem Gas B in seiner 
Gesamtmenge vorab zugegeben werden. Er kann aber auch nach der ersten Oxidationszone 
mit Sauerstoff erganzt werden. 

Vorzugsweise wird in der ersten Oxidationszone ein molares Verhaltnis von 
5 Propen : molekularer Sauerstoff von 1 : 1 bis 3, haufig 1 : 1,5 bis 2 eingestellt. In der 
zweiten Oxidationszone wird vorzugsweise ein molares Verhaltnis von Acrolein : 
molekularer Sauerstoff von 1 : 0,5 bis 2 eingestellt 

In beiden Oxidationszonen wirkt sich ein Uberschuss an molekularem Sauerstoff in der 
10 Regel vorteilhaft auf die Kinetik der Gasphasenoxidation aus. Da die heterogen 
katalysierte Gasphasenoxidation des Propens zu Acrylsaure kinetischer Kontrolle 
unterliegt, kann daher prinzipiell zumBeispiel auch in der ersten Oxidationszone das 
Propen gegenuber dem molekularem Sauerstoff im molaren Uberschuss vorgelegt werden. 
In diesem Fall kommt dem iiberschiissigen Propen faktisch die Rolle eines 
15 Verdunnungsgases zu. 

Prinzipiell ist die heterogen katalysierte Gasphasen-Oxidation von Propen zu Acrylsaure 
aber auch in einer einzigen Oxidationszone realisierbar. In diesem Fall erfolgen beide 
Reaktionsschritte in einem Oxidationsreaktor, der mit einem Katalysator beschickt ist, der 

20 die Umsetzung beider Reaktionsschritte zu katalysieren vermag. Hierbei kann sich auch 
die Katalysatorbeschickung innerhalb der Oxidationszone langs der Reaktionskoordinate 
kontinuierlich oder abrupt andern. Es kann auch bei einer AusfDhrungsform des Schrittes 
(c) in Gestalt zweier bintereinandergeschalteter Oxidationszonen aus dem die erste 
Oxidationszone verlassenden Produktgasgemisch in selbigem enthaltendes, in der ersten 

25 Oxidationszone als Nebenprodukt entstandenes, Kohlenoxid und Wasserdampf bei Bedarf 
vor der Weiterleitung in die zweite Oxidationszone teilweise oder vollstandig abgetrennt 
werden. Vorzugsweise wird man eine Verfahrensweise wahlen, die solch einer Abtrennung 
nicht bedarf. 

30 Als Quelle fur den in dem Oxidationsschritt (c) benQtigten molekularen Sauerstoff 
kommen sowohl reiner molekularer Sauerstoff als auch mit Inertgas, wie Kohlendioxid, 
Kohlenmonoxid, Edelgasen, Stickstoff und/oder gesattigten Kohlenwasserstoffen 
verdunnter molekularer Sauerstoff in Betracht. 
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In zweckmaBiger Weise wird man wenigstens zur Deckung eines Teilbedarfs an 
molekularem Sauerstoff Luft als Sauerstofiquelle verwenden. Mit Vorteil wird das dem 
Oxidationsschritt (c) des erfindungsgemaBen Verfahrens zugefiihrte Gas B im„ 
wesentlichen nur aus Propan und Propen bestehen und als Quelle fur molekularen 
5 Sauerstoff fur die Oxidation wird ausschliefilich Luft verwendet. Falls erforderlich, kann- 
durch Zudosieren von kalter Luft auch auf direktem Weg eine Abkuhlung des Schritt (c) 
zugefuhrten Gases B bewirkt werden. 

1st Acrolein das Zielprodukt, wird man in Schritt (c) die zweite Oxidationszone in 
10 zweckmaBiger Weise nicht mehr anwenden. 

Die Oxidation von Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure in Schritt (c) kann auch 
durchgefuhrt werden wie beschrieben in der EP-A-0 117 146, US-A-5 198 578, US-A-5 
183 936 oder in Analogie zur DE-A 33 13 573, CA-A-1 217 502, US-A-3 161 670, US-A- 
15 4 532 365 und WO 97/36849. Geeignete Verfahren sind auch beschrieben in der EP-A-0 
293 224, EP-A-0 253 409, DE-A 44 31 957, DE 195 08 532 oder DE-A 41 32 263, wobei 
insbesondere die Verfahren bevorzugt sind, die mit Verdunnungsgasen in der Oxidation 
arbeiten. 

20 Die Oxidation von Acrolein zu Acrylsaure kann wie in der WO 00/39065 beschrieben 
mittels eines Wirbelschichtreaktors durchgefuhrt werden. 

Die Oxidation von Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure kann auch mit den in der DE- 
A 199 52 964 beschriebenen Plattenwannetauscherreaktoren durchgefuhrt werden, 

25 

In einer weiteren bevorzugten Ausgestaltung wird Schritt (c) des erfindungsgemaBen 
Verfahrens als eine Oxidation von Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure durchgefuhrt. 
Bei dieser Oxidation wird Propan iiber einem geeigneten Katalysator in einer oder in 
mehreren Stufen zu Acrolein und/oder Acrylsaure umgesetzt. Hierftir eignen sich alle dem 
30 Fachmann bekannten Verfahren. Ein geeignetes Verfahren ist beispielsweise beschrieben 
in der JP-A-10 36 311. 
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Fur die heterogen katalysierte Gasphasenoxidation von Propan zu Acrolein und/oder 
Acrylsaure geeignete Katalysatoren sind Multimetalloxidmassen der allgemeinen Formel 

(D 

MoVbM^^On 00, 

mit 

M 1 = Te und/oder Sb, 

M 2 = wenigstens eines der Elemente aus der Gruppe umfassend Nb, Ta, W, Ti, Al, Zr, 

Cr, Mn, Ga, Fe, Ru, Co, Rh, Ni, Pd, Pt, La, Bi, B, Ce, Sn, Zn, Si und In, 
b = 0,01 bis 1, 

c = > 0 bis 1, vorzugsweise 0,01 bis 1 und 
d = > 0 bis 1, vorzugsweise 0,01 bis 1, und 

n = eine Zahl, die durch die Wertigkeit und Haufigkeit der von Sauerstoff 
verschiedenen Elemente in (I) bestimmt wird. 

Multimetalloxidmassen, die eine der allgemeinen Fonnel <T) entsprechende Stocbiometrie 
aufweisen, sind bekannt, vergleiche zum Beispiel, EP-A-0 608 838, EP-A-0 529 853, JP-A 
7-232 071, JP-A 10-57813, JP-A 2000-37623, JP-A 10-36311, WO 00/29105, Proceedings 
ISO'99, Rimini (Italy), Sept. 10-11, 1999, G. Centi and S. Perathoner Ed., SCI Pub. 1999, 
EP-A-0 767 164, Catalysis Today 49 (1999), S.141-153, EP-A-0 962 253, Applied 
Catalysis A: General 194 bis 195 (2000), S. 479 bis 485, JP-A 11/169716, EP-A-0 895 
809, DE-A 198 35 247, JP-A 8-57319, JP-A 10-28862, JP-A 11-43314, JP-A 11-57479, 
WO 00/29106, JP-A 10-330343, JP-A 11-285637, JP-A 10-310539, JP-A 11-42434, JP-A 
11-343261, JP-A 11-343262, WO 99/03825, JP-A 7-53448, JP-A 2000-51693 und JP-A 
11-263745. 

Besonders geeignet sind die nachfolgend beschriebenen Multimetalloxide (I), (II) und (III). 

Bei den Multimetalloxidmassen (I) der Formel (I) ist M l = Te und/oder Sb; M 2 = 
wenigstens eines der Elemente aus der Gruppe umfassend Nb, Ta, W, Ti, Al, Zr, Cr, Mn, 
Fe, Ru, Co, Rb, Ni, Pd, Pt, Bi, B und Ce; b = 0,01 bis 1; c = 0,01 bis 1; d = 0,01 bis 1; und 
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n = eine Zahl, die durch die Wertigkeit und Haufigkeit der von Sauerstoff verschiedenen 
Elemente in (I) bestimmt wird. 

Vorzugsweise erfolgt die Herstellung einer Miiltimetalloxidmasse (I) so, dass man ein 
5 Gemisch aus Quellen der elementaren Konstituenten der Multimetalloxidmasse (I) einer * 
hydrothermalen Behandlung unterwirft, den sich dabei neu bildenden Feststofif abtrennt 
und durch thermische Behandlung in ein aktives Oxid uberfuhrt Bevorzugt ist bei der 
Multmetalloxidmasse (I) M 1 = Te, M 2 = Nb, b = 0,1-0,6; c = 0,05-0,4; und d = 0,01-0,6. 
Vorzugsweise erfolgt die thermische Behandlung bei einer Temperatur von 350 bis 700°C, 
10 wobei insbesondere die thermische Behandlung zunachst bei einer Temperatur von 150 bis 
400°C unter Sauerstoff-haltiger Atmosphare und anschlieBend bei einer Temperatur von 
350 bis 700°C unter Inertgasatmosphare erfolgt. Geeignete Stochiometrien fur die 
Metalloxidmassen (I) sind jene, die in den Schriften EP-A-0 608 838, WO 00/29106, JP-A 
1 1/169716 und EP-A-0 962 253 offenbart sind. 

15 

Die hydrothermale Herstellung von MultimetaUoxid-Aktivmassenvorlaiifem ist dem 
Fachmann vertraut (vergleiche zum Beispiel Applied Catalysis A: 194 bis 195 (2000) 479- 
485, Kinetics and Catalysis, Vol. 40, No. 3, 1999, pp. 401 bis 404, Chem. Commun., 1999, 
517 bis 518, JP-A 6/227819 und JP-A 2000/26123). 

20 

Tm besonderen wird hier darunter die thermische Behandlung eines, vorzugsweise innigen, 
Gemisches von Quellen der elementaren Konstituenten der gewunschten 
Multimetalloxidmasse (T) in einem UberdruckgefaB (Autoklav) im Beisein von 
liberatmospharischen Druck aufweisendem Wasserdampf, ublicherweise bei Temperaturen 

25 im Bereich von >100°C bis 600°C, verstanden. Der Druckbereich erstreckt sich dabei in 
typischer Weise auf bis zu 500 atm, vorzugsweise auf bis zu 250 atm. Es konnen auch 
Temperaturen oberhalb von 600°C und Wasserdampfdrucke oberhalb von 500 atm 
angewendet werden, was anwendungstechnisch jedoch wenig zweckmafiig ist Mit 
besonderem Vorteil erfolgt die hydrothermale Behandlxmg unter solchen Bedingungen, 

30 unter denen Wasserdampf und flussiges Wasser koexistieren. Dies ist im 
Temperaturbereich von >100°C bis 374,15°C (kritische Temperatur des Wassers) unter 
Anwendung der entsprechenden Drucke moglich. Die Mengen an Wasser werden dabei 
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zweckmaBig so bemessen, dass die fltissige Phase die Gesamtmenge der 
Ausgangsverbindungen in Suspension und/oder Losung aufzunehmen vennag. 

Es ist aber auch eine solche Verfahrensweise mSglich, bei der das innige Gemisch der 
5 Ausgangsverbindungen die mit dem Wasserdampf im Gleichgewicht befindliche fltissige 
Wassermenge vollstandig absorbiert. 

Vorteilhaft erfolgt die hydrothermale Behandlung bei Temperaturen von >100 bis 300°C, 
vorzugsweise bei Temperaturen von 150 bis 250°C (zum Beispiel 160 bis 180°C). 
10 Bezogen auf die Summe aus Wasser und Quellen der elementaren Konstituenten der 
gewttnschten MultimetaUoxidmasse (I) betragt der Gewichtsanteil der letzteren im 
Autoklaven in der Regel wenigstens 1 Gew.-%. Ublicherweise liegt der vorgenannte 
Gewichtsanteil nicht oberhalb von 90 Gew.-%. Typisch sind Gewichtsanteile von 3 bis 60, 
beziehungsweise von 5 bis 30 Gew.-%, haufig 5 bis 15 Gew.-%. 

15 

Wabrend der hydrothermalen Behandlung kann sowohl geriihrt als auch nicht geriihrt 
werden. Zur hydrothermalen Herstellvariante kommen als Ausgangsverbindungen 
(Quellen) insbesondere alle diejenigen in Betracht, die beim Erhitzen unter Uberdruck mit 
Wasser Oxide und/oder Hydroxide zu bilden vermSgen. Es konnen als 
20 Ausgangsverbindungen fur die hydrothermale HersteUung auch bereits Oxide und/oder 
Hydroxide der elementaren Konstituenten mitverwendet oder ausschlieBlich verwendet 
werden. In der Regel werden die Quellen in feinteiliger Form eingesetzt 

Als Quellen fur die elementaren Konstituenten kommen alle diejenigen in Betracht, die 
25 beim Erhitzen (gegebenenfalls an Luft) Oxide und/oder Hydroxide zu bilden vermSgen Es 
konnen als solche Ausgangsverbindungen auch bereits Oxide und/oder Hydroxide der 
elementaren Konstituenten mitverwendet oder ausschlieBlich verwendet werden. 



Geeignete Quellen fur das Element Mo sind zum Beispiel Molybdanoxide wie 
30 Molybdantrioxid, Molybdate wie Ammomunmeptamolybdattetrahydrat und 
Molybdanhalogenide wie Molybdanchlorid. 
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Geeignete mit zu verwendende Ausgangsverbindungen fur das Element V sind zum 
Beispiel Vanadylacetylacetonat, Vanadate wie Ammoniummetavandat, Vanadinoxide wie 
Vanadinpentoxid (V2O5), Vanadinhalogenide wie Vanadintetrachlorid (VCI4) und- 
Vanadinoxyhalogenide wie VOCI3. ZweckmaBigerweise werden als 
5 Vanadinausgangsverbindungen solche mitverwendet, die das Vanadin in der 
Oxidationsstufe +4 enthalten. 

Als Quellen fur das Element Tellur eignen sich Telluroxide wie TeUurdioxid, metallisches 
Tellur, Tellurhalogenide wie TeCl 2 , aber auch TeUursauren wie Orthotellursaure HeTeOe. 

10 

Vorteilhafte Antimonausgangsverbindungen sind Antimonhalogenide, wie SbC^, 
Antimonoxide wie Antimontrioxid (Sb^), Antimonsauren wie HSb(OH) 6 , aber auch 
Antimonoxid-salze, wie Antimonoxid-sulfat (Sb0 2 )S0 4 . 

Geeignete Niobquellen sind zum Beispiel Nioboxide wie Niobpentoxid (Nb20 5 ), 
15 Nioboxidhalogenide wie NbOCl 3? Niobhalogenide wie NbCl 5 , aber auch komplexe 
Verbindungen aus Niob und organischen Carbonsauren und/oder Dicarbonsauren wie zum 
Beispiel Oxalate und Alkoholate. Als Niobquelle kommen auch die in der EP-A-0 895 809 
verwendeten Nb enthaltenden Losungen in Betracht. 

20 BeziigUch aller anderen mdglichen Elemente M 2 kommen als geeignete 
Ausgangsverbindungen vor allem deren Halogenide, Nitrate, Formiate, Oxalate, Acetate, 
Carbonate und/oder Hydroxide in Betracht. Geeignete Ausgangsverbindungen sind 
vielfach auch deren Oxoverbindungen wie zum Beispiel Wolframate beziehungsweise die 
von diesen abgeleiteten Sauren. Haufig werden als Ausgangsverbindungen auch 

25 Ammoniumsalze eingesetzt. 

Femer kommen als Ausgangsverbindungen auch Polyanionen vom Anderson-Typ in 
Betracht, wie sie zum Beispiel in Polyhedron Vol. 6, No. 2, pp. 213-218, 1987 beschrieben 
und zum Beispiel in Applied Catalysis A: General 194-195 (2000) 479-485 zur HersteUung 
30 von geeigneten Multimetalloxiden (I) verwendet worden beziehungsweise in der darin 
zitierten SekundarUteratur oflfenbart sind. Eine weitere geeignete Literaturquelle fur 
Polyanionen vom Anderson-Typ bildet Kinetics and Catalysis, Vol. 40, No. 1999, pp. 401 
bis 404. 
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Weitere als Ausgangsverbindungen geeignete Polyanionen sind zum Beispiel solche vom 
Dawson- oder Keggin-Typ. Vorzugsweise werden solche Ausgangsverbindungen 
verwendet, die sich bei erhohten Temperaturen entweder im Beisein oder bei AusschluB 
5 von Sauerstoff, gegebenenfalls unter Freisetzung gasformiger Verbindungen, in ibre 
Oxide umwandeln. 

Die hydrothermale Behandlung selbst nimmt in der Regel eine Zeitdauer von wenigen 
Stunden bis zu einigen Tagen in Anspruch. Typisch ist ein Zeitraum von 48 h. 

10 Anwendungstechnisch zweckmaBig ist der fur die hydrothermale Behandlung zu 
verwendende Autdklav innenseitig mit Teflon beschichtet. Vorab der hydrothermalen 
Behandlung kann der Autoklav, gegebenenfalls einschlieBlich des enthaltenen waBrigen 
Gemisches, evakuiert werden. AnschlieBend kann vor der Temperaturerhohung mit 
Inertgas (N 2 ; Edelgas) geflillt werden. Beide MaBnahmen konnen auch unterlassen werden. 

15 Das waBrige Gemisch kann zur Inertisierung vorab einer hydrothermalen Behandlung 
zusatzlich mit Inertgas gespult werden. Die vorgenannten Inertgase konnen 
anwendungstechnisch zweckmaBig auch dazu benutzt werden, bereits vorab der 
hydrothermalen Behandlung im Autoklaven ttberatmospbJrischen Druck einzustellen. 
Die erforderliche Behandlung des sich im Verlauf der hydrothermalen Behandlung neu 

20 gebildeten und nach Beendigung der hydrothermalen Behandlung (nach Beendigung der 
hydrothermalen Behandlung kann der Autoklav entweder auf Raumtemperatur 
abgeschreckt oder langsam, das heiBt uber einen langeren Zeitraum (zum Beispiel durch 
sich selbst uberlassen) auf Raumtemperatur gebracht werden) abgetrennten Feststoffs wird 
zweckmafiigerweise bei einer Temperatur von 350 bis 700°C, hSufig bei einer Temperatur 

25 von 400 bis 650°C, beziehungsweise 400 bis 600°C durchgefuhrt. Sie kann sowohl unter 
oxidierender, reduzierender als auch unter inerter Atmosphare erfolgen. Als oxidierende 
Atmosphare kommt zum Beispiel Luft, mit molekularem Sauerstoff angereicherte Luft 
oder an Sauerstoff entreicherte Luft in Betracht. Vorzugsweise wird die thermische 
Behandlung unter inerter Atmosphare, das heiBt, zum Beispiel unter molekularem 

30 Stickstoff und/oder Edelgas, durchgefuhrt. Selbstverstandlich kann die thermische 
Behandlung auch unter Vakuum erfolgen. 
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Erfolgt die thermische Behandlung unter gasfbrmiger Atmosphare, kann diese sowohl 
stehen als auch flieBen. 

Insgesamt kann die thermische Behandlung bis zu 24 h oder mehr in Anspruch nehmen. 

5 

Bevorzugt erfolgt die thermische Behandlung zunachst vmter oxidierender (Sauerstoff 
enthaltender) Atmosphare (zum Beispiel unter Luft) bei einer Temperatur von 150 bis 
400°C beziehungsweise 250 bis 350°C. Im AnschluB daran wird die thermische 
Behandlung zweckmafiig unter Inertgas bei Temperaturen von 350 bis 700°C 
10 beziehungsweise 400 bis 650°C oder 400 bis 600°C fortgesetzt. Die thermische 
Behandlung des hydrothermal erzeugten Katalysatorvorlaufers kann auch so erfolgen, dass 
die Katalysatorvorlaufennasse zunachst tablettiert, dann thermisch behandelt und 
nachfolgend versplittet wird. 

15 Anwendungstechnisch zweckmafiig wird der im Rahmen der hydrofhermalen Behandlung 
gewonnene Feststoff zur nachfolgenden thermischen Behandlung versplittet. 

Verwendet man fiir die Herstellung der MultimetaUoxidmassen (I) die gleichen 
Ausgangsverbindungen wie fiir eine konventionelle Herstellung von Multimetalloxiden (I) 

20 und fiihrt man die thermische Behandlung des in konventioneller Weise erzeugten innigen 
Trocknungsgemisches in gleicher Weise durch, wie die thermische Behandlung des 
hydrothermal gewonnenen Feststoffs, weisen die Mtdtimetalloxidmassen (I) bezuglich der 
heterogen katalysierten Gasphasenoxidation von Propan zu Acrylsaure unter gleichen 
Bedingungen in der Regel eine hohere Selektivitat der Acrylsaurebildung sowie eine 

25 erhohte Aktivitat auf. 

Die Multimetalloxidmassen (I) konnen als solche (zum Beispiel zu Pulver oder zu Splitt 
zerkleinert) oder auch zu Formkorpern geformt eingesetzt werden. Dabei kann das 
Katalysatorbett sowohl ein Festbett, ein Wanderbett oder ein Wirbelbett sein. 

30 

Das Rontgendiffiraktogramm der Multimetalloxidmassen (I) entspricht in der Regel im 
wesentlichen jenen aus den Schriften EP-A-0 529 853, DE-A 198 35 247 und EP-A-0 608 
838. 
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Die Multimetalloxidmassen (I) konnen auch in mit feinteiligen, zum Beispiel kolloidalen, 
Materialien wie Siliciumdioxid, Titandioxid, Aluininiumoxid, Zirkonoxid, Nioboxid 
verdunnter Form eingesetzt werden. 

5 

Das Verdiinnungsmassenverhaltnis kann dabei bis 2x1 9 (Verdunner) : 1 (Aktivmasse) 
betragen. Das heifit, mSgliche Verdurmungsmassenverhaltnisse sind auch 6 (Verdunner) : 1 
(Aktivmasse) und 3 (Verdunner) : 1 (Aktivmasse). Die Einarbeitung der Verdunner kann 
vor und/oder nach der Calcination erfolgen. In der Regel erfolgt die Einarbeitung des 
10 Verdiinners vor der hydrothermalen Bebandlung. Erfolgt die Einarbeitung vor der 
Calcination, muss der Verdunner so gewahlt werden, dass er bei der Calcination als soldier 
im wesentlichen erhalten bleibt. Das gleiche gilt bezuglich der hydrothermalen 
Behandlung bei einer Einarbeitung vor Durchfuhrung derselben. Dies ist zum Beispiel im 
Fall von bei entsprechend hohen Temperaturen gebrannten Oxiden in der Regel gegeben. 

15 

Weiterhin fur die Propanoxidation geeignete Katalysatoren sind Multimetalloxidmassen 
(II), die die oben angegebene Formel (I) aufweisen und bei denen das 
Rontgendiffraktogramm Beugungsreflexe h, i und k aufweist, deren Scheitelpunkte bei den 
Beugungswinkeln (26) 22,2 ± 0,4° (h), 27,3 ± 0,4° (i) und 28,2 ± 0,4° (k) liegen, wobei 
20 - der Beugungsreflex h innerhalb des Rontgendififraktogramms der intensitats- 
starkste ist sowie eine Halbwertsbreite von hSchstens 0,5° aufweist, 

- die Intensitat P { des Beugungsreflexes i und die Intensitat P k des Beugungsreflexes k die 
Beziehung 0,65 sRs 0,85 erfullen, in der R das durch die Formel 

25 R = Pi/(Pi+Pk) 

definierte Intensitatsverhaltnis ist, und 

- die Halbwertsbreite des Beugungsreflexes i und des Beugungsreflexes k jeweils ssl° 
betragt 

30 

Bevorzugt gilt 0,67 s R js 0,75 und ganz besonders bevorzugt gilt R = 0,70 bis 0,75 
beziehungsweise R = 0,72. 
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Bevorzugt ist die Verwendung von Multimetalloxidmassen (II) roit M 1 = Te. Ferner sind 
solche Multimetalloxidmassen (II) gunstig, bei denen M 2 = Nb, Ta, W und/oder Titan ist. . 
Vorzugsweise ist M 2 = Nb. 

5 

Der stochiometrische Koeffizient b der Multimetalloxidmassen (II) betrSgt mit Vorteil 0,1 
bis 0,6. In entsprechender Weise belauft sich der Vorzugsbereich fur den 
stochiometrischen Koeffizienten c auf 0,01 bis 1 beziehungsweise auf 0,05 bis 0,4 und 
giinstige Werte fur d betragen 0,01 bis 1 beziehungsweise 0,1 bis 0,6. Besonders gunstige 
10 Multimetalloxidmassen (II) sind solche, bei denen die stochiometrischen Koeffizienten b, c 
und d simultan in den vorgenannten Vorzugsbereichen liegen. Weitere geeignete 
Stochiometrien fur die Multimetalloxidmassen (II) sind jene, die in den Schriflen des zuvor 
zitierten Standes der Technik, insbesondere solche, die der JP-A 7-53448 offenbart sind. 

15 Ein gezieltes Verfahren zur Herstellung von Multimetalloxidmassen (II) offenbart zum 
Beispiel die JP-A 11-43314, in welcher die relevanten Multimetalloxidmassen (II) als 
Katalysatoren fur die heterogen katalysierte Oxidehydrierung von Ethan zu Ethen 
empfohlen werden. 

20 Danach wird in an sich bekannter, in den zitierten Schriflen des Standes der Technik 
offenbarter, Weise zunachst eine Multimetalloxidmasse der Formel (I) erzeugt, die ein 
Gemisch aus i-Phase und anderen Phasen (zum Beispiel k-Phase) ist. In diesem Gemisch 
kann nun zum Beispiel der Anteil an i-Phase dadurch erhoht werden, dass man die anderen 
Phasen, zum Beispiel die k-Phase, unter dem Mikroskop ausliest, oder die 

25 Multimetalloxidmasse mit geeigneten Fliissigkeiten wascht Als solche Flussigkeiten 
kommen zum Beispiel waBrige Losungen organischer Sauren (zum Beispiel Oxalsaure, 
Ameisensaure, Essigsaure, Zitronensaure und Weinsaure), anorganischer Sauren (zum 
Beispiel Salpetersaure), Alkohole und waBrige Wasserstofiperoxidlosungen in Betracht. 
Des weiteren offenbart auch die JP-A 7-232071 ein Verfahren zur Herstellung von 

30 Multimetalloxidmassen (II). 

Multimetalloxidmassen (II) sind durch die Herstellweise gemaii DE-A 198 35 247 
erhaltlich. Danach wird von geeigneten Quellen ihrer elementaren Konstituenten ein 
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mSglichst inniges, vorzugsweise feinteiliges, Trockengemisch erzeugt und dieses bei 
Temperaturen von 350 bis 700°C beziehungsweise 400 bis 650°C oder 400 bis 600°C 
thermisch behandelt. Die thermische Behandlung kann sowohl unter oxidierender, 
reduzierender als auch unter inerter Atmosphare erfolgen. Als oxidierende Atmosphare 

5 kommt zum Beispiel Luft, mit molekularem Sauerstoff angereicherte Luft oder an 
Sauerstoff entreicherte Luft in Betracht. Vorzugsweise wird die thermische Behandlung 
unter inerter Atmosphare, das heifit zum Beispiel unter molekularem Stickstoff und/oder 
Edelgas, durchgefuhrt. Oblicherweise erfolgt die thermische Behandlung bei Normaldruck 
(1 atm). SelbstverstandUch kann die thermische Behandlung auch unter Vakuum oder unter 

10 Cberdruck erfolgen. 

Erfolgt die thermische Behandlung unter gasformiger Atmosphare, kann diese sowohl 
stehen als auch fliefien. Insgesamt kann die thermische Behandlung bis zu 24 h oder mehr 
in Anspruch nehmen. 

15 

Bevorzugt erfolgt die thermische Behandlung zunachst unter oxidierender (Sauerstoff 
enthaltender) Atmosphare (zum Beispiel unter Luft) bei einer Temperatur von 150 bis 
400°C beziehungsweise 250 bis 350°C. hn AnschluB daran wird die thermische 
Behandlung zweckmaBig unter Inertgas bei Temperaturen von 350 bis 700°C 

20 beziehungsweise 400 bis 650°C oder 400 bis 600°C fortgesetzt. Die thermische 
Behandlung kann auch so erfolgen, dass die Katalysatorvorlaufermasse vor ihrer 
thermischen Behandlung zunachst (gegebenenfalls nach Pulverisierung) tablettiert 
(gegebenenfaUs unter Zusatz von 0,5 bis 2 Gew.-% an feinteiligem Grapbit), dann 
thermisch behandelt und nachfolgend wieder versplittet wird. 

25 Das innige Vermischen der Ausgangsverbindungen im Rahmen der Herstellung der 
Multimetalloxidmassen (H) kann in trockener oder in nasser Form erfolgen. Erfolgt es in 
trockener Form, werden die Ausgangsverbindungen zweckmaBigerweise als feinteilige 
Pulver eingesetzt und nach dem Mischen und gegebenenfalls Verdichten der Calcinierung 
(thermischen Behandlung) unterworfen. Vorzugsweise erfolgt das innige Vermischen 

30 jedoch in nasser Form. Ublicherweise werden die Ausgangsverbindungen dabei in Form 
einer waBrigen Losung und/oder Suspension miteinander vermischt. AnschlieBend wird die 
waBrige Masse getrocknet und nach der Trocknung calcinierL ZweckmaBigerweise handelt 
es sich bei der waBrigen Masse urn eine waBrige Losung oder urn eine waBrige 
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Suspension. Vorzugsweise erfolgt der Trocknungsprozess unmittelbar hn AnschluB an die 
Herstellung der waBrigen Mischung und durch Spriihtrocknung (die Austrittstemperatnren 
betragen in der Regel 100 bis 150°C; die Spriihtrocknung kann im Gleichstrom oder im • 
Gegenstrom durchgefuhrt werden), die ein besonders inniges Trockengemisch bedingt, vor 
5 allem dann, wenn es sich bei der spruhzutrocknenden waBrigen Masse urn eine wafirige 
Losung oder Suspension handelt 

Als Quellen oder Ausgangsverbindungen fur die Multimetalloxidmasse (II) eignen sich die 
oben bei der Multimetalloxidmasse (I) beschriebenen Verbindungen. 

10 

Die Multimetalloxidmassen (II) konnen ebenso wie die Multimetalloxidmassen (T) zu 
Formkorpern geformt und wie diese eingesetzt werden. Die Formgebung der 
Multimetalloxidmassen (II) kann beispielsweise durch Aufbringen auf einen Trager, wie 
nachstehend unter Katalysator (HI) beschrieben, oder durch Extrusion und/oder 
15 Tablettierung sowohl von feinteiliger Multimetalloxidmasse (II) als auch von feinteiliger 
Vorlaufermasse.einer Multimetalloxidmasse (II) erfolgen. 

In gleicher Weise wie die Multimetalloxidmassen -<I) konnen die Multimetalloxidmassen 
(II) auch in mit feinteiligen Materialien verdunnter Form eingesetzt werden. 

20 

Als Geometrien kommen dabei sowohl Kugeln, Vollzylinder und Hohlzy Under (Ringe) in 
Betracht. Die Langstausdehnung der vorgenannten Geometrien betragt dabei in der Regel 1 
bis 10 mm. In Fall von Zylindern betragt deren Lange vorzugsweise 2 bis 10 mm und ihr 
AuBendurchmesser bevorzugt 4 bis 10 mm. Im Fall von Ringen liegt die Wanddicke 
25 daruber hinaus iiblicherweise bei 1 bis 4 mm. Geeignete ringformige Vollkatalysatoren 
konnen auch eine Lange von 3 bis 6 rnm 3 einen AuBendurchmesser von 4 bis 8 mm und 
eine Wanddicke von 1 bis 2 mm aufweisen. Moglich ist aber auch eine 
Vollkatalysatorringgeometrie von 7 mm x 3 mm x 4 mm oder von 5 mm x 3 mm x 2 mm 
(AuBendurchmesser x Lange x Innendurchmesser). 

30 

Die Definition der Intensitat eines Beugungsreflexes im Rontgendififraktogramm bezieht 
sich vorliegend auf die in der DE-A 198 35 247, sowie die in der DE-A 100 51 419 und 
DE-A 100 46 672 niedergelegte Definition. 
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Das heiBt, bezeichnet A 1 den Scheitelpunkt eines Reflexes 1 und bezeichnet B 1 in der Linie 
des Rontgendiffraktogramms bei Betrachtung entlang der zu 26-Achse senkrecht 
stehenden mtensitatsachse das nachstliegende ausgepragte Minimum (Reflexschulteni 

5 ausweisende Minima bleiben unberucksichtigt) links vom Scheitelpunkt A 1 und B 2 in 
entsprechender Weise das nachstliegende ausgepragte Minimum rechts vom Scheitelpunkt 
A 1 und bezeichnet C 1 einen Punkt, an dem eine vom Scheitelpunkt A 1 senkrecht zur 26- 
Achse gezogene Gerade eine die Punkte B 1 und B 2 verbindende Gerade schneidet, dann ist 
die Intensitat des Reflexes 1 die Lange des Geradenabschnitts A^ 1 , der sich vom 

10 Scheitelpunkt A 1 zum Punkt C 1 erstreckt. Der Ausdruck Minimum bedeutet dabei einen 
Punkt, an dem der Steigungsgradient einer an die Kurve in einem Basisbereich des 
Reflexes 1 angelegten Tangente von einem negativen Wert auf einen positiven Wert 
iibergeht, oder einen Punkt, an dem der Steigungsgradient gegen Null geht, wobei fur die 
Festlegung des Steigungsgradienten die Koordinaten der 26-Achse und der Intensitatsachse 

15 herangezogen werden. 

Die Halbwertsbreite ist vorliegend in entsprechender Weise die Lange des 
Geradenabschnitts, der sich zwischen den beiden Schnittpunkten H 1 und H 2 ergibt, wenn 
man in der Mitte des Geradenabschnitts A^ 1 eine Parallele zur 26-Achse zieht, wobei H 1 , 
20 H 2 den jeweils ersten Schnittpunkt dieser Parallelen mit der wie vorstehend definierten 
Linie des Rontgendiffraktogramms links und rechts von A 1 meinen. 

Eine beispielhafte Durchfuhrung der Bestimmung von Halbwertsbreite und Intensitat zeigt 
auch die Figur 6 in der DE-A 160 46 672. 

25 

Neben den Beugungsreflexen h, i und k enthalt das R8ntgendiffraktogramm vorteilhafter 
katalytisch aktiver Multimetalloxidmassen (IT) in der Regel noch weitere Beugungsreflexe, 
deren Scheitelpunkte bei den nachfolgenden Beugungswinkeln (26) Uegen: 



30 



9.6 ± 6,4° (1), 

6.7 ± 0,4° (o) und 
7,9 ± 6,4° (p). 
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Giinstig ist es, wenn das Rontgendiffi^ktogramm der katalytisch aktiven Oxidmassen der 
allgemeinen Formel (I) zusatzlich einen Beugungsreflex enthalt, dessen Scheitelpunkt bei . 
folgendem Beugungswinkel (20) liegt: 

5 

45,2 ±0,4° (q). 

Haufig enthalt das Rontgendiffraktogramm der Multimetalloxidmassen (II) auch noch die 
Reflexe 29,2 ± 0,4° (m) und 35,4 ± 0,4° (n), 

10 

Die Multimetalloxidmasse (EL) kann eine solche sein, deren Rontgendifi&aktogramm keinen 
Beugungsreflex mit der Scheitelpunktlage 2 6 = 50,0 ± 0,3° aufweist, das heifit, eine solche 
sein, die keine k-Phase enthalt. 

15 Die Multimetalloxidmasse (II) kann jedoch auch k-Phase enthalten, wcJbei ihr 
Rontgendiffraktogramm in der Regel noch weiter Beugungsreflexe enthalt, deren 
Scheitelpunkte bei den nachfolgenden Beugungswinkeln (20) liegen: 

36,2 ±0,4° und 
20 50,0 ± 0,4°. 

Ordnet man dem Beugungsreflex h die Intensitat 100 zu, ist es giinstig, wenn die 
Beugungsreflexe i, 1, m, n, o, p, q in der gleichen Intensitatsskala die nachfolgenden 
Intensitaten aufweisen: 

25 



i: 


5 bis 95, haufig 5 bis 80, teilweise 10 bis 60; 


1: 


1 bis 30; 


m: 


1 bis 40; 


n: 


1 bis 40; 


o: 


1 bis 30; 


P : 


1 bis 30 und 


q: 


5 bis 60. 
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Enthalt das Rontgendiffraktogramm von den vorgenannten zusatzlichen Beugungsreflexen, 
ist die Halbwertsbreite derselben in der Regel 

5 Alle vorliegend auf ein Rontgendiffraktogramm bezogenen Angaben beziehen sich auf ein 
unter Anwendung von Cu-Ka-Strahlung als Rontgenstrahlung erzeugtes 
Rontgendiffraktogramm (Siemens-Diffraktometer Theta-Theta D-5000, Rohrenspannung: 
40 kV, Rohrenstrom: 40 mA, Aperturblende V20 (variabel), Streustrahlblende V20 
(variabel), Sekundarmonochromatorblende (0,1 mm), Detektorblende (0,6 mm), 

10 MeBintervall (29) : 0,02°, MeBzeit je Schritt: 2,4 s, Detektor: Szintillationszahlrohr). 

Die spezifische Oberflache von MultimetaUoxidmassen (II) betragt vielfach 1 bis 30 m 2 /g 
(BET-Oberflache, Stickstoff). 

15 Als Katalysator fur die Propanoxidation eignet sich auch ein Katalysator (IE), der aus 
einem Tragerkorper und einer auf der Oberflache des Tragerkorpers aufgebrachten 
katalytisch aktiven Oxidmasse der oben genannten Formel (I) besteht 

Bevorzugt ist die Verwendung von Oxidmassen der allgemeinen Formel (I) mit M 1 = Te. 
20 Ferner ist es gtinstig, wenn M 2 = Nb, Ta, W und/oder Titan ist. Vorzugsweise ist M 2 = Nb. 

Der stochiometrische Koeffizient b der Oxidmassen der allgemeinen Formel (D betragt in 
Katalysator (DT) mit Vorteil 0,1 bis 0,6. In entsprechender Weise belauft sich der 
Vorzugsbereich fiir den stSchiometrischen Koeflizienten c auf 0,01 bis 1 beziehungsweise 
25 auf 0,05 bis 0,4 und gunstige Werte fur d betragen 0,01 bis 1 beziehungsweise 0,1 bis 0,6. 
Besonders gunstige Oxidmassen sind solche, bei denen die stSchiometrischen 
Koeffizienten b, c und d simultan in den vorgenannten Vorzugsbereichen liegen. 



Weitere geeignete StSchiometrien fur die Oxidmassen der allgemeinen Formel (I) sind 
30 jene, die in den obengenannten Schriften, insbesondere solche, die in EP-A-0 608 838, WO 
00/29106, JP-A 11/169716 und EP-A-0 962 253, offenbart sind. 
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Besonders bevorzugt ist zur Herstellung des Katalysators (HI) auch das Aufbringen der 
oben beschriebenen Multimetalloxidmasse (II) als der Oxidmasse der Fonnel (I) auf einen 
Tragerkorper. 

5 Die Tragerkorper sind vorzugsweise chemisch inert, das heiBt sie greifen in den Ablauf der * 
katalytischen Gasphasenoxidation des Propans zu AcrylsSure im wesentlichen nicht ein. 
Als Material fur die Tragerkorper kommen insbesondere AlumMumoxid, Siliciumdioxid, 
Silicate wie Ton, Kaolin, Steatit, Bims, Aluminiumsilicat und Magnesiumsilicat, 
Sihciumcarbid, Zirkondioxid und Thorinmdioxid in Betracht. 

10 

Die Oberflache des Tragerkorpers kann sowohl glatt als auch rauh sein. Mit Vorteil ist die 
Oberflache des Tragerkorpers rauh, da eine erhohte Oberflachenrauhigkeit in der Regel 
eine erhohte Haftfestigkeit der aufgebrachten Aktivmassenschale bedingt 

15 Haufig liegt die Oberflachenrauhigkeit R 2 des Tragerkorpers im Bereich von 5 bis 200 pm, 
oft im Bereich von 20 bis 100 pm (bestimmt gemafi DIN 4768 Blatt 1 mit einem "Hommel 
Tester fur DIN-ISO OberflachenmeBgroBen" der Firma Hommelwerke, DE). 

Femer kann das Tragermaterial poros oder unporos sein. ZweckmaBigerweise ist das 
20 Tragermaterial unporos (Gesamtvolumen der Poren auf das Volumen des Tragerkorpers 
bezogen ss 1 VoL-%). 

Die Dicke der auf dem Schalenkatalysator befindhchen aktiven Oxidmassenschale liegt 
iiblicherweise bei 10 bis 1000 mm. Sie kann aber auch 50 bis 700 ^un, 100 bis 600 |im 
25 oder 300 bis 500 fxm oder 150 bis 400 \xm betragen. Moghche Schalendicken sind auch 10 
bis 500 nm, 100 bis 500 oder 150 bis 300 |im. 

Prinzipiell kommen beliebige Geometrien der Tragerkorper in Betracht. Ihre 
Langstausdehnung betragt in der Regel 1 bis 10 mm. Vorzugsweise werden jedoch Kugeln 
30 oder Zylinder, insbesondere HohLzylinder (Ringe), als Tr^erkorper angewendet Giinstige 
Durchmesser fur Tragerkugeln betragen 1,5 bis 4 mm. Werden Zylinder als Tragerkorper 
verwendet, so betragt deren Lange vorzugsweise 2 bis 10 mm und ihr AuBendurchmesser 
bevorzugt 4 bis 10 mm. Im Fall von Ringen liegt die Wanddicke daruber hinaus 
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ublicherweise bei 1 bis 4 mm. Geeignete ringformige Tragerkorper konnen auch eine 



1 bis 2 mm aufsveisen. Moglich ist aber auch eine Tragerringgeometrie von 7 mm x 3 mm 
x 4 mm oder von 5 mm x 3 mm x 2 mm (Auflendurchmesser x Lange x 

5 Innendurcbmesser). 

Die Herstellung der Katalysatoren (HI) kann in einfachster Weise so erfolgen, dass man 
aktive Oxidmassen der allgemeinen Formel (I) vorbildet, sie in eine feinteilige Form 
uberfuhrt und abschliefiend mit Hilfe eines flussigen Bindernittels auf die Oberflache des 
Tragerkorpers aufbringt. Dazu wird die Oberflache des Tragerkorpers in einfachster Weise 

10 mit dem flussigen Bindemittel befeuchtet und durch Inkontaktbringen mit feinteiliger 
aktiver Oxidmasse der allgemeinen Formel (I) eine Schicht der Aktivmasse auf der 
befeuchteten Oberflache angeheftet. Abschliefiend wird der beschichtete Tragerkorper 
getrocknet. Selbstverstandlich kann man zur Erzielung einer erhohten Schichtdicke den 
Vorgang periodisch wiederholen. In diesem Fall wird der beschichtete Grundkorper zum 

15 neuen "Tragerkorper" etc.. 

Die Feinheit der auf die Oberflache des Tragerkorpers aufzubringenden katalytisch aktiven 
Oxidmasse der allgemeinen Formel (I) wird an die gewunschte Schalendicke angepafit. Fur 
den Schalendickenbereich von 100 bis 500 \xm eignen sich zum Beispiel solche 
20 Aktivmassenpulver, von denen wenigstens 50% der Gesamtzahl der Pulverpartikel ein 
Sieb der Maschenweite 1 bis 20 \im passieren xmd deren numerischer Anteil an Partikeln 
mit einer Langstausdehmmg oberhalb von 50 \xm weniger als 10% betragt. In der Regel 
entspricht die Verteilung der Langstausdehnungen der Pulverpartikel herstellungsbedingt 
einer GauBverteilung. 



Fur eine Durchftihrung des beschriebenen Beschichtungsverfahrens im technischen 
MaBstab empfiehlt sich zum Beispiel die Anwendung des in der DE-A 29 096 71 
offenbarten Verfahrensprinzips. Das heifit, die zu beschichtenden Tragerkorper werden in 
einem vorzugsweise geneigten (der Neigungswinkel betragt in der Regel & 0° und <; 90°, 
30 meist ;> 30° und ^ 90°; der Neigungswinkel ist der Winkel der Drehbehaltermittelachse 
gegen die Horizontale) rotierenden Drehbehalter (zum Beispiel Drehteller oder 
Dragiertrommel) vorgelegt. Der rotierende Drehbehalter fiihrt die zum Beispiel 
kugelformigen oder zylindrischen Tragerkorper unter zwei in bestimmtem Abstand 



Lange von 3 bis 6 mm, einen Aufiendurchmesser von 4 bis 8 mm xmd eine Wanddicke von 



25 
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aufeinanderfolgend angeordneten Dosiervorrichtungen hindurch. Die erste der beiden 
Dosiervorrichtungen entspricht zweckmaBig einer Diise (zum Beispiel eine mit Drucklufl 
betriebene Zerstauberduse), durch die die im rotierenden Drehteller rollenden Tragerkorper . 
mit dem flussigen Bindemittel bespriiht und kontrolliert befeuchtet werden. Die zweite 
5 Dosiervorrichtung befindet sich auflerhalb des Zerstaubungskegels des eingespruhten - 
flussigen Bindemittels und dient dazu, die feinteilige oxidische Aktivmasse zuzxifuhren 
(zum Beispiel liber eine Schuttelrinne oder eine Rilverschnecke). Die kontrolliert 
befeuchteten Tragerkugeln nehmen das zugeflihrte Aktivmassenpulver auf, das sich durch 
die rollende Bewegung auf der auBeren Oberflache des zum Beispiel zylinder- oder 
10 kugelformigen Tragerkorpers zu einer zusammenhangenden Schale verdichtet. 

Bei Bedarf durchlauft der so grundbeschichtete Tragerkorper im Verlauf der 
darauffolgenden Umdrehung wiederum die Spiiihdusen, wird dabei kontrolliert befeuchtet, 
um im Verlauf der Weiterbewegung eine weitere Schicht feinteiliger oxidischer 
15 Aktivmasse aufiiehmen zu konnen und so weiter (eine Zwischentrocknung ist in der Regel 
nicht erforderhch). Feinteilige oxidische Aktivmasse und flussiges Bindemittel werden 
dabei in der Regel kontinuierlich und simultan zugefuhrt. 

Die Entfemung des flussigen Bindemittels kann nach beendeter Beschichtung zum 
20 Beispiel durch Einwirkung von heifien Gasen, wie N2 oder Lufl, erfolgen. 
Bemerkenswerterweise bewirkt das beschriebene Beschichtungsverfahren sowohl eine voll 
befiiedigende Haftung der aufeinanderfolgenden Schichten aneinander, als auch der 
Grundschicht auf der Oberflache des Tragerkorpers. 

25 Wesentlich fur die vorstehend beschriebene Beschichtungsweise ist, dass die Befeuchtung 
der zu beschichtenden Oberflache des Tragerkorpers in kontrollierter Weise vorgenommen 
wird. Kurz ausgednickt heifit dies, dass man die Trageroberflache zweckmaBig so 
befeuchtet, dass diese zwar flussiges Bindemittel adsorbiert aufweist, aber auf der 
Trageroberflache keine Flxissigphase als solche visuell in Erscheinung tritt Ist die 

30 Tragerkorperoberflache zu feucht, agglomeriert die feinteilige katalytisch aktive 
Oxidmasse zu getrennten Agglomeraten, anstatt auf die Oberflache aufeuziehen. 
DetaiUierte Angaben hierzu finden sich in der DE-A 29 09 671 . 
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Die vorerwabnte abschliefiende Entfemung des verwendeten fliissigen Bindemittels kann 
in kontrollierter Weise zum Beispiel durch Verdampfen und/oder Sublimieren 
vorgenommen werden. Im einfachsten Fall kann dies durch Einwirkung heifier Gase 
entsprechender Temperatur (haufig 50 bis 300, haufig 150°C) erfolgen. Durch Einwirkung 

5 heifier Gase kann aber auch nur eine Vortrocknung bewirkt werden. Die Endtrocknung 
kann darin beispielsweise in einem Trockenofen beliebiger Art (zum Beispiel 
Bandtrockner) oder im Reaktor erfolgen. Die einwirkende Temperatur soUte dabei nicht 
oberhalb der zur Herstellung der oxidischen Aktivmasse angewendeten 
Calcinationstemperatur liegen. Selbstverstandlich kann die Trocknung auch ausschliefilich 

10 in einem Trockenofen durchgefuhrt werden. 

Als Bindemittel fiir den Beschichtungsprozess k6nnen unabhangig von der Art und der 
Geometrie des Tragerkorpers verwendet werden: Wasser, einwertige Alkohole wie 
Ethanol, Methanol, Propanol und Butanol, mehrwertige Alkohole wie Ethylenglykol, 1,4- 

15 Butandiol, 1,6-Hexandiol oder Glycerin, ein- oder mehrwertige organische Carbonsauren 
wie Propionsaure, Oxalsaure, Malonsaure, Glutarsaure oder Maleinsaure, Aminoalkohole 
wie Ethanolamin oder Diethanolamin sowie ein- oder mehrwertige organische Amide wie 
Formamid. Giinstige Bindemittel sind auch LSsungen, bestehend aus 20 bis 90 Gew.-% 
Wasser und 10 bis 80 Gew.-% einer in Wasser gelosten organischen Verbindung, deren 

20 Siedepunkt oder Sublimationstemperatur bei Normaldruck (1 atm) > 100°C, vorzugsweise 
> 150°C, betrSgt. Mit Vorteil wird die organische Verbindung aus der vorstehenden 
Auflistung mogUcher organischer Bindemittel ausgewahlt. Vorzugsweise betragt der 
organische Anteil an vorgenannten wafirigen BindemittellOsungen 10 bis 50 und besonders 
bevorzugt 20 bis 30 Gew.-%. Als organische Komponenten kommen dabei auch 

25 Monosaccharide und Oligosaccharide wie Glucose, Fructose, Saccharose oder Lactose 
sowie Polyethylenoxide und Polyacrylate in Betracht. 

Die Herstellung von katalytisch aktiven Oxidmassen der allgemeinen Formel (I) kann in an 
sich bekannter Weise wie in den oben zitierten Schriften des Standes der Technik erfolgen. 
30 Das heifit, die Herstellung kann zum Beispiel sowohl hydrothermal als auch auf 
konventionelle Art und Weise erfolgen. 
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Tm letzteren Fall sind die katalytisch aktiven Oxidmassen der allgemeinen Fonnel (I) 
dadurch erhaltlich, dass man von geeigneten Quellen ihrer elementaren Konstituenten ein 
moglichst inniges, vorzugsweise feinteiliges Trockengemisch erzeugt und dieses bei - 
Temperaturen von 350 bis 700°C beziehungsweise 400 bis 650°C oder 400 bis 600°C 
5 thermisch behandelt Die thermische Behandlung kann wie oben bei der 
MultimetaUoxidmasse (II) beschrieben erfolgen. Ebenso kann das innige Vermischen der 
Ausgangsverbindungen wie oben bei MultimetaUoxidmasse (II) beschrieben erfolgen. 

Als Quellen fur die elementaren Konstituenten eignen sich im Rahmen der Durchfuhrung 
10 der vorstehend beschriebenen Herstellweise der katalytisch aktiven Oxidmassen der 
allgemeinen Formel (I) die oben bei der Multimetalloxidmasse (I) beschriebenen 
Ausgangsverbindungen oder Quellen. 

Besonders bevorzugt sind Schalenkatalysatoren, die als katalytisch aktive Oxidmasse der 

15 allgemeinen Formel (I) die Multimetalloxidmasse (II) aufweisen. 

Zur Herstellung der Schalenkatalysatoren eignen sich aber auch die aktiven Oxidmassen 
der allgemeinen Formel (T) aus der WO 00/29 106, die im wesentlichen eine amorphe 
Struktur aufweisen, die im Rontgendiffraktogramm in Form von sehr breiten 
Beugungsreflexen mit Scheitelpunkten im Beugungswinkel - (20) - Bereich um 22° und 

20 um 27° abgebildet wird. 

Geeignet sind aber auch die aktiven Oxidmassen der allgemeinen Fonnel (I) aus der EP-A- 
0 529 853 und aus der EP-A-0 608 838, die im Rontgendiffiaktogramm sehr schmale 
Beugungsreflexe bei 26-Scheitelpunkt-Lagen von 22,1 ± 0,3°, 28,2 ± 0,3°, 36,2 ± 0,3°, 
25 45,2 ± 0,3° und 50,0 ± 0,3° aufweisen. 

Die Herstellung der Schalenkatalysatoren kann nicht nur durch Aufbringen der 
fertiggestellten, feingemahlenen aktiven Oxidmassen der allgemeinen Formel (I) auf die 
befeuchtete Tragerkorperoberflache erfolgen, sondem anstelle der aktiven Oxidmasse kann 
30 auch eine feinteilige Vorlaufermasse derselben auf die befeuchtete Trageroberflache (unter 
Anwendung der gleichen Beschichtungsverfahren und Bindemittel) aufgebracht und die 
Calcination nach Trocknung des beschichteten Tragerkorpers durchgefuhrt werden. Als 
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eine solche feinteilige Vorlaufermasse kommt zum Beispiel diejenige Masse in Betracht, 
die dadurch erhaltlich ist, dass man aus den Quellen der elementaren Konstituenten der 
gewunschten aktiven Oxidmasse der allgemeinen Formel (I) zunachst ein moglichst 
inniges, vorzugsweise feinteiliges, Trockengemisch erzeugt (zum Beispiel durch 
5 Spruhtrocknung einer waBrigen Suspension oder LSsung der Quellen) und dieses 
feinteilige Trockengemisch (gegebenenfalls nach Tablettierung unter Zusatz von 0,5 bis 2 
Gew.-% an feinteiligem Graphit) bei einer Temperatur von 150 bis 350°C, vorzugsweise 
250 bis 350°C unter oxidierender (Sauerstoff enthaltender) Atmosphare (zum Beispiel 
unter Luft) thermisch behandelt (wenige Stunden) und abschlieBend bei Bedarf einer 
10 Mahlung unterwirft. Nach der Beschichtung der Tragerkorper mit der Vorlaufermasse wird 
dann, bevorzugt unter Inertgasatmosphare (alle anderen Atmospharen kommen auch in 
Betracht) bei Temperaturen von 360 bis 700°C beziehungsweise 400 bis 650°C oder 400 
bis 600°C calciniert. 

Die oben beschriebene Multimetalloxidmassen (II) oder die Katalysatoren (EI) mit der 
15 Multimetalloxidmasse (II) als der katalytisch aktiven Oxidmasse konnen ebenfalls fur die 
Oxidation von Propen verwendet werden. Hierbei kann das Propen im Beisein von Propan 
oxidiert werden. Wird Propan als Verdiinnungsgas verwendet, kann es teilweise ebenfalls 
zu Acrylsaure oxidiert werden. | 

20 Die Durchfiihrung der Propanoxidation unterliegt keinen Beschrankungen. Sie kann gemSB 
alien dem Fachmann bekannten Verfahren durchgefiihrt werden. Beispielsweise kann 
gemafi der in EP-A-0 608 838 oder WO 00/29106 beschriebenen Verfahrensweise 
gearbeitet werden. Das heiBt, ein Gas B, mit dem der Katalysator bei 
Reaktionstemperaturen von zum Beispiel 200 bis 550°C oder von 230 bis 480°C 

25 beziehungsweise 300 bis 440°C in Schritt (c) zu belasten ist, kann zum Beispiel 
nachfolgende Zusammensetzung aufweisen: 

1 bis 15, vorzugsweise 1 bis 7 VoL-% Propan, 
44 bis 99 Vol.-% Luft und 
30 0 bis 55 VoL-% Wasserdampf. 



Als andere mogliche Zusammensetzungen des in Schritt (c) gefuhrten Gasgemisches zur 
Erzeugimg des Gases B kommen in Betracht: 
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70 bis 95 Vol.-% Propan, 

5 bis 30 Vol.-% molekularer Sauerstoff und 

0 bis 25 VoL-% Wasserdampf. 

5 

Zur Durchflihrung der Propanoxidation eignen sich auch die in der DE-A 199 52 964 
beschriebenen Plattenwarmetauscherreaktoren. In einer anderen Ausfuhrungsform der 
Erfindung wird die Propanoxidation gemaB den in den DE-A 198 37 517, DE-A 198 37 
518, DE-A 198 37 519 und DE-A 198 37 520 beschriebenen Verfohren durchgefuhrt 

10 

Das die Propenoxidation und/oder Propanoxidation als Schritt (c) des erfindungsgemaBen 
Verfahrens verlassende Produktgasgemisch besteht nicht ausschlieBlich axis dem 
Zielprodukt Acrolein und/oder Acrylsaure, sondern ist in der Regel im wesentlichen 
zusammengesetzt aus Acrolein und/oder Acrylsaure, nicht umgesetztem molekularen 
15 Sauerstoff, Propan, Propen, molekularem Stickstoff, als Nebenprodukt entstandenem 
und/oder als Verdiinnungsgas mitverwendetem Wasserdampf, als Nebenprodukt und/oder 
als Verdiinnungsgas mitverwendeten Kohlenoxiden, sowie geringen Mengen sonstiger 
niederer Aldehyde, Kohlenwasserstoffe und anderer inerter Verdunnungsgase. 

20 Das Zielprodukt Acrolein und/oder Acrylsaure kann aus dem Produktgasgemisch in an 
sich bekannter Weise abgetrennt werden, beispielsweise uber azeotrope Trennung, 
jfraktionierte Destination (mit oder ohne Losungsmittel) oder Kristallisation, 
Beispielsweise geeignet sind eine partielle Kondensation der Acrylsaure, eine Absorption 
von Acrylsaure in Wasser oder in ein hochsiedendes hydrophobes organisches 

25 Losxmgsmittel oder eine Absorption von Acrolein in Wasser oder in waBrigen Losungen 
niederer Carbonsauren mit anschliefiender Aufarbeitung der Absorbate; altemativ kann das 
Produktgasgemisch auch fraktioniert kondensiert werden, vergleiche zum Beispiel EP-A-0 
117 146, DE-A 43 08 087, DE-A 43 35 172, DE-A 44 36 243, DE-A 199 24 532 sowie 
DE-A 199 24 533. 

30 

In einer besonders bevorzugten Ausgestaltung des erfindungsgemaBen Verfahrens werden 
nach Durchflihrung von Schritt (c) nicht umgesetztes Propan und/oder Propen nach 
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Abtrennung des Zielproduktes von dem dann verbleibenden Gasgemisch erfindungsgemafi 
gemaB Schritt (a) und (b) abgetrennt und wieder in Schritt (c) zuruckgefuhrt 
Bei dem in Schritt (a) des erfindungsgemaBen Verfahrens eingesetzten Gasgemisch A kann 
es sich auch urn ein Gasgemisch handeln, das die Zusammensetzung eines Gasgernisches 

5 hat, das durch katalytische Dehydrierung von Propan zu Propen erhaitlich ist Hierbei kann 
die Dehydrierung oxidativ, das heiBt mit Sauerstoffexifuhr, oder ohne Sauerstoffzufuhr, 
insbesondere im wesentlichen ohne SauerstolBEziifuhr, erfolgen. Bei Dehydrierung mit 
Sauerstoflfeiifuhr lassen sich zwei Falle unterscheiden. In einem Fall wird samtlicher 
gebildeter Wasserstoff durch einen UberschuB an Sauerstoff oxidiert, so dafl das 

10 Produktgas keinen Wasserstoff mehr, jedoch tiberschussigen Sauerstoff enthalt (oxidative 
Dehydrierung). Im zweiten Fall wird nur soviel Sauerstoff zugegeben, urn die 
Reaktionsenthalpie zu decken, so daB im Produktgas kein Sauerstoff wohl aber 
Wasserstoff enthalten ist (autothenne Fahrweise). Die Propandehydrierung kann 
katalytisch oder homogen (nicht katalytisch) durchgefuhrt werden. 



Eine Dehydrierung von Propan kann beispielsweise durchgefuhrt werden wie in der DE-A 
33 13 573 undEP-A-0 117 146 beschrieben. 



Prinzipiell kann die oxidative Propandehydrierung als homogene und/oder heterogen 
20 katalysierte Oxidehydrierung von Propan zu Propen mit molekularem Sauerstoff 
durchgefuhrt werden. 

Gestaltet man diese erste Reaktionsstufe als eine homogene Oxidehydrierung, so laBt sich 
diese prinzipiell durchfuhren wie beschrieben zum Beispiel in den Schriften US-A-3 798 
25 283, CN-A-1 105 352, Applied Catalysis, 70(2) 1991, S. 175-187, Catalysis Today 13, 
1992, S. 673-678 und der Anmeldung DE-A-196 22 331, wobei als Sauerstoffquelle auch 
Luft eingesetzt werden kann. 

Die Temperatur der homogenen Oxidehydrierung wird zweckmaBigerweise im Bereich 
30 von 300 bis 700°C, vorzugsweise im Bereich von 400 bis 600°C, besonders bevorzugt im 
Bereich von 400 bis 500°C liegend gewahlt. Der Arbeitsdruck kann 0,5 bis 100 bar, 
insbesondere 1 bis 10 bar betragen. Die Verweilzeit liegt ublicherweise bei 0,1 
beziehungsweise 0,5 bis 20 Sekunden, vorzugsweise bei 0,1 beziehungsweise 0,5 bis 5 
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Sekunden. Als Reaktor kann zum Beispiel ein Rohrofen oder ein Rohrbundelreaktor 
verwendet werden, wie zum Beispiel ein Gegenstrom-Rohrofen mit Rauchgas als 
Warmetrager oder ein Rohrbundelreaktor mit Salzschmelze als Warmetrager. Das Propan 
zu Sauerstoff-Verhaltnis im Ausgangsgemisch betragt vorzugsweise 0,5:1 bis 40:1, 
5 insbesondere zwischen 1:1 bis 6:1, starker bevorzugt zwischen 2:1 bis 5:1. Das * 
Ausgangsgemisch kann auch weitere, im wesentiichen inerte, Bestandteile, wie Wasser, 
Kohlendioxid, Kohlenmonoxid, Stickstofif, Edelgase und/oder Propen umfassen, wobei es 
sich hierbei auch urn zuruckgefiihrte Bestandteile handeln kann. Vorliegend werden in die 
Stufe (a) zuruckgefuhrte Komponenten allgemein als Kreisgas bezeichnet. 

10 

Gestaltet man die Propandehydrierung als eine heterogen katalysierte Oxidehydrierung, so 
lafit sich diese prinzipiell durchfuhren wie beschrieben zum Beispiel in den Schriften US-A 
4 788 371, CN-A 1073893, Catalysis Letters 23 (1994), 103-106, W. Zhang, Gaodeng 
Xuexiao Huaxue Xuebao, 14 (1993) 566, Z. Huang, Shiyou Huagong, 21 (1992) 592, WO 

15 97/36849, DE-A 197 53 817, US-A 3 862 256, US-A 3 887 631, DE-A 195 30 454, US-A 
4 341 664, J. of Catalysis 167, 560-569 (1997), J. of Catalysis 167, 550-559 (1997), 
Topics in Catalysis 3 (1996) 265-275, US ; A 5 086 032, Catalysis Letters 10 (1991), 181- 
192; Ind. Eng. Chem. Res. 1996, 35, 14-18, US-A 4 255 284, Applied Catalysis A: 
General, 100 (1993), 111-130, J. of Catalysis 148, 56-67 (1994), V. Cortes Corberan und 

20 S. Vic Bellon (Ed.), New Developments in Selective Oxidation II, 1994, Elsevier Science 
B.V., S. 305-313, 3 rd World Congress on Oxidation Catalysis, R.K. Grasselli, S.T. Oyama, 
A.M. Gaffhey and J.E. Lyons (Ed.), 1997, Elsevier Science B.V., S. 375 ff.. Dabei kann als 
Sauerstoffquelle auch Luft eingesetzt werden. Vorzugsweise weist jedoch die 
Sauerstoffquelle mindestens 90 Mol-% Sauerstoff, starker bevorzugt 95 Mol-% Sauerstoff, 

25 bezogen auf 100 Mol-% Sauerstoffquelle, auf. 

Die fur die heterogene Oxidehydrierung geeigneten Katalysatoren unterliegen keinen 
besonderen Beschrankungen. Es eignen sich alle dem Fachmann auf diesem Gebiet 
bekannten Oxidehydrierungskatalysatoren, die in der Lage sind, Propan zu Propen zu 
30 oxidieren. Insbesondere konnen alle in den zuvor genannten Schriften genannten 
Oxidehydrierungskatalysatoren eingesetzt werden. Bevorzugte Katalysatoren umfassen 
beispielsweise Oxidehydrierungskatalysatoren, die MoVNb-Oxide oder 
Vanadylpyrophosphat, jeweils mit Promotor, umfassen. Ein Beispiel fur einen besonders ut 
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geeigneten Katalysator ist ein Katalysator, der ein Mischmetalloxid mit Mo, V, Te, O und 
X als wesentlichen Bestandteile enthalt, wobei X mindestens ein Element ist, ausgewahlt 
aus Niob, Tantal, Wolfram, Titan, Aluminium, Zirkonium, Chrom, Mangan, Eisen, 
Ruthenium, Kobalt, Rhodium, Nickel, Palladium, Platin, Antimon, Bismut, Bor, Indium 
und Cer. Weiterhin besonders geeignete Oxidehydrierungskatalysatoren sind die 
Multimetalloxidmassen beziehungsweise -katalysatoren A der DE-A-197 53 817, wobei 
die in der vorgenannten Schrift als bevorzugt genannten Multimetalloxidmassen 
beziehungsweise -katalysatoren A ganz besonders gunstig sind. Das heiBt, als Aktivmassen 
kommen insbesondere Multimetalloxidmassen (IV) der allgemeinen Formel IV 

M^MOi-bMVDx <F0, 



wobei 



M 1 = Co, Ni, Mg, Zn, Mn und/oder Cu, 

M 2 = W, V, Te, Nb, P, Cr, Fe, Sb, Ce, Sn und/oder La, 



a = 0,5-1,5 r 
b = 0-0,5 

20 sowie 

x - eine Zahl, die durch die Wertigkeit und Haufigkeit der von Sauerstoff 
verschiedenen Elemente in (TV) bestimmt wird, 

in Betracht. 

25 

Prinzipiell kdnnen geeignete Aktivmassen (IV) in einfacher Weise dadurch hergestellt 
werden, daB man von geeigneten Quellen ihrer elementaren Konstituenten ein mSglichst 
inniges, vorzugsweise feinteiliges, ihrer Stochiometrie entsprechend zusammengesetztes, 
Trockengemisch erzeugt und dieses bei Temperaturen von 450 bis 1000°C calciniert. Als 
30 Quellen fur die elementaren Konstituenten der Multimetalloxid-Aktivmassen (TV) kommen 
solche Verbindungen in Betracht, bei denen es sich bereits um Oxide handelt und/oder 
solche Verbindungen, die durch Erhitzen, wenigstens in Anwesenheit von Sauerstoff, in 
Oxide uberfuhrbar sind. Hierbei handelt es sich vom allem um Halogenide, Nitrate, 
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Formiate, Oxalate, Citrate, Acetate, Carbonate, Amminkomplexsalze, Ammoniumsalze 
und/oder Hydroxide. Das innige Vermischen der Ausgangsverbindungen zur Herstellung 
der Multimetalloxidmassen (IV) kann in trockener Form, zum Beispiel als feinteiliges 
Pulver, oder in nasser Form, zum Beispiel mit Wasser als Losungmittel, erfolgen. Die 

5 Multimetalloxidmassen (IV) konnen sowohl in Pulverform als auch zu bestimmten * 
Katalysatorgeometrien geformt, eingesetzt werden, wobei die Formgebimg vor oder nach 
der abschlieBenden Calcinierung erfolgen kann. Es konnen Vollkatalysatoren eingesetzt 
werden oder aber die Formgebimg einer pulverformigen Aktivmasse beziehimgsweise 
Vorlaufermasse kann auch durch Aufbringung auf vorgeformte inerte Katalysatortrager 

10 erfolgen. Als Tragermaterialien konnen dabei iibliche, porose oder unporose 
Aluminiumoxide, Siliciumdioxid, Thoriumdioxid, Zirkondioxid, Siliciumcarbid oder 
Silikate verwendet werden, wobei die Tragerkorper regelmSBig oder unregelmaBig geformt 
sein konnen. 



15 Fur die heterogen katalysierte Oxidehydrierung des Propans liegt die Reaktionstemperatur 
vorzugsweise im Bereich von 200 bis 600°C, insbesondere im Bereich von 250 bis 500°C, 
starker bevorzugt im Bereich von 350 bis 440°C. Der Arbeitsdruck liegt vorzugsweise im 
Bereich von 0,5 bis 10 bar, insbesondere von 1 bis 10 bar, starker bevorzugt von 1 bis 5 
bar. Arbeitsdrucke oberhalb von 1 bar, zum Beispiel von 1,5 bis 10 bar, haben sich als 

20 besonders vorteilhaft erwiesen. In der Regel erfolgt die heterogen katalysierte 
Oxidehydrierung des Propans an einem Katalysatorfestbett. Letzteres wird 
zweckmaBigerweise in den Rohren eines Rohrbiindelreaktors aufgeschuttet, wie sie zum 
Beispiel in der EP-A-0 700 893 und in der EP-A-0 700 714 sowie der in diesen Schriften 
zitierten Literatur beschrieben sind. Die mittlere Verweilzeit des Reaktionsgasgemisches in 

25 der BCatalysatorschuttung liegt zweckmaBigerweise bei 0,5 bis 20 Sekunden. Das 
Verhaltnis von Propan zu Sauerstoff variiert mit dem gewiinschten Umsatz und der 
Selektivitat des Katalysators, zweckmaBigerweise liegt es im Bereich von 0,5:1 bis 40:1, 
insbesondere von 1:1 bis 6:1, starker bevorzugt von 2:1 bis 5:1. hi der Regel nimmt die 
Propenselektivitat mit steigendem Propanumsatz ab. Vorzugsweise wird deshalb die 

30 Propan zu Propen-Reaktion so durchgefuhrt, dafi relativ niedrige Umsatze mit Propan bei 
hohen Selektivitaten zu Propen erreicht werden. Besonders bevorzugt liegt der Umsatz an 
Propan im Bereich von 5 bis 40%, starker bevorzugt von 10 bis 30%. Hierbei bedeutet der 
Begriff "Propanumsatz" den Anteil an zugefuhrtem Propan, das umgesetzt wird. Besonders 
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bevorzugt betragt die Selektivitat 50 bis 98%, starker bevorzugt 80 bis 98%, wobei der 
Begriff "Selektivitat" die Mole an Propen bezeichnet, die pro Mol umgesetztem Propan 
erzeugt werden, ausgedruckt als Prozentsatz. 

Vorzugsweise enthalt das bei der oxidativen Propandehydrierung eingesetzte 
Ausgangsgemisch 5 bis 95 Gew.-% Propan, bezogen auf 100 Gew.-% Ausgangsgemisch. 
Neben Propan und Sauerstoff kann das Ausgangsgemisch fur die heterogen katalysierte 
Oxidehydrierung auch weitere, insbesondere inerte, Bestandteile wie Wasser, 
Kohlendioxid, Kohlenmonoxid, Stickstoff, Edelgase und/oder Propen umfassen. Die 
heterogene Oxidehydrierung kann auch in Anwesenheit von Verdunnxingsmitteln, wie zum 
Beispiel Dampf, durchgefuhrt werden. 

Jede beliebige Reaktorsequenz kann zur I>urchfuhrung der homogenen Oxidehydrierung 
oder der heterogen katalysierten Oxidehydrierung eingesetzt werden, die dem Fachmann 
bekannt ist Zum Beispiel kann die Reaktion in einer einzigen Stufe oder in zwei oder 
mehreren Stufen, zwischen denen Sauerstoff eingefuhrt wird, durchgefuhrt werden. Es 
besteht auch: die Moglichkeit, homogene und heterogen katalytische Oxidehydrierung 
miteinander kombiniert zu verwenden. 

Als mogliche Bestandteile kann das Produktgemisch der Propanoxidehydrierung zum 
Beispiel folgende Komponenten enthalten: Propen, Propan, Kohlendioxid, 
Kohlenmonoxid, Wasser, Stickstoff, Sauerstoff, Ethan, Ethen, Methan, Acrolein, 
Acrylsaure, Ethylenoxid, Butan, Essigsaure, Formaldehyd, Ameisensaure, Propylenoxid 
und Buten. Ein bevorzugtes, bei der Propanoxidehydrierung erhaltenes Produktgemisch 
enthalt: 5 bis 10 Gew.-% Propen, 1 bis 2 Gew.-% Kohlenmonoxid, 1 bis 3 Gew.-% 
Kohlendioxid, 4 bis 10 Gew.-% Wasser, 0 bis 1 Gew.-% Stickstoff, 0,1 bis 0,5 Gew.-% 
Acrolein, 0 bis 1 Gew.-% Acrylsaure, 0,05 bis 0,2 Gew.-% Essigsaure, 0,01 bis 0,05 
Gew.-% Formaldehyd, 1 bis 5 Gew.-% Sauerstoff, 0,1 bis 1,0 Gew.-% weitere oben 
genannte Komponenten, sowie Rest Propan, jeweils bezogen auf 100 Gew.-% 
Produktgemisch. 

Allgemein kann die Propandehydrierung zur Herstellung des Gasgemisches A auch als 
heterogen katalytische Propandehydrierung im wesentUchen unter SauerstoffausschluB wie 
in DE-A 33 13 573 beschrieben oder wie folgt durchgefuhrt werden. 
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Da die Dehydrierreaktion unter Volumenzunahme ablauft, kann der Umsatz durch 
Erniedrigung des Partialdrucks der Produkte gesteigert werden. Dies laBt sich in einfacher 
Weise, zum Beispiel durch Dehydriertmg bei vermindertem Druck und/oder durch 
5 Zumischen von im wesentlichen inerten Verdiinnungsgasen, wie zum Beispiel - 
Wasserdampf, erreichen, der fur die Dehydrierreaktion im Normalfall ein Inertgas darstellt. 
Eine Verdiinnung mit Wasserdampf bedingt als weiteren Vorteil in der Regel ein 
vermindertes Verkoken des verwendeten Katalysators, da der Wasserdampf mit gebildetem 
Koks nach dem Prinzip der Kohlevergasung reagiert. AuBerdem kann Wasserdampf als 

10 Verdiinnungsgas in dem nachfolgenden Oxidationsschritt (c) mitverwendet werden. 
Wasserdampf laBt sich aber auch leicht teilweise oder vollstandig vor Schritt (a) abtrennen 
(zum Beispiel durch Kondensieren), was die M6glichkeit eroflhet, bei der 
Weiterverwendung des dabei erhaltlichen Gasgemisches im Oxidationsschritt (c) den 
Anteil von Verdiinnimgsgas N 2 zu erhohen. Weitere fur die Propandehydrierung geeignete 

15 Verdunnungsnaittel sind zum Beispiel CO, CO2, Stickstoff und Edelgase wie He, Ne und 
Ar. Alle geriannten Verdunnungsmittel konnen entweder fur sich oder in Form 
unterschiedlichster Gemische mitverwendet werden. Es ist von Vorteil, dass die genannten 
Verdunmmgsmittel in der Regel auch fur den Oxidationsschritt (c) geeignete 
Verdunnungsmittel sind. Generell sind sich in der jeweiligen Stufe inert verhaltene (das 

20 heiBt zu weniger als 5 mol-%, bevorzugt zu weniger als 3 mol-% und noch besser zu 
weniger als 1 mol-% sich chemisch verandernde) Verdunnungsmittel bevorzugt. Prinzipiell 
kommen fur die Propandehydrierung alle im Stand der Technik bekannten 
Dehydrierkatalysatoren in Betracht Sie lassen sich grob in zwei Gruppen unterteilen. 
Namlich in solche, die oxidischer Natur sind (zum Beispiel Chromoxid und/oder 

25 Aluminiumoxid) und in solche, die aus wenigstens einem auf einem, in der Regel 
oxidischen, Trager abgeschiedenen, in der Regel vergleichsweise edlen, Metall (zum 
Beispiel Platin) bestehen. 

Unter anderem konnen damit alle Dehydrierkatalysatoren eingesetzt werden, die in der 
30 WO 99/46039, der US-A 4 788 371, der EP-A-0 705 136, der WO 99/29420, der US-A 4 
220 091, der US-A 5 430 220, der US-A 5 877 369, der EP-A-0 1 17 146, der DE-A 199 37 
196, der DE-A 199 37 105 sowie der DE-A 199 37 107 empfohlen werden. Im besonderen 
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konnen sowohl der Katalysator gemaC Beispiel 1, Beispiel 2, Beispiel 3, und Beispiel 4 der 
DE-A 199 37 107 eingesetzt werden 

Dabei handelt es sich urn Dehydrierkatalysatoren, die 10 bis 99,9 Gew.-% Zirkondioxid, 0 
bis 60 Gew.-% Aluminiumoxid, Siliciumdioxid und/oder Titandioxid und 0,1 bis 10 Gew.- 
% mindestens eines Elements der ersten oder zweiten Hauptgruppe, eines Elements der 
dritten Nebengruppe, eines Elements der achten Nebengruppe des Periodensystems der 
Elemente, Lanthan und/oder Zinn enthalten, mit der MaBgabe, dass die Summe der 
Gewichtsprozente 100 Gew.-% ergibt. 

Zur Durchfiihrung der Propandehydrierung kommen prinzipiell alle im Stand der Technik 
bekannten Reaktortypen und Verfahrensvarianten in Betracht Beschreibungen solcher 
Verfahrensvarianten enthalten zum Beispiel alle bezuglich der Dehydrierkatalysatoren 
genannten Schriften des Standes der Technik. 

Eine vergleichsweise ausfuhrliche Beschreibung von erfindungsgemaB geeigneten 
Dehydrierverfahren enthalt auch "Catalytical Studies Division, Oxidative Dehydrogenation 
and Alternative Dehydrogenation Processes, Study Number 4192 OD, 1993, 430 Ferguson 
Drive, Mountain View, California, 94043-5272 U.SA. 

Charakteristisch fur die partielle heterogen katalysierte Dehydrierung von Propan ist, dass 
sie endotherm verlauft Das heifit, die fur die Einstellung der erforderlichen 
Reaktionstemperatur benotigte Warme (Energie) muB entweder dem Reaktionsgas vorab 
und/oder im Verlauf der katalytischen Dehydrierung zugefuhrt werden. 

Ferner ist es fur heterogen katalysierte Dehydrierungen von Propan aufgrund der hohen 
benotigten Reaktionstemperaturen typisch, dass in geringen Mengen schwersiedende 
hochmolekulare organische Verbindungen, bis bin zum Kohlenstoff, gebildet werden, die 
sich auf der Katalysatoroberflache abscheiden und selbige dadurch deaktivieren. Urn diese 
nachteiUge Begleiterscheinung zu minimieren, kann, das zur katalytischen Dehydrierung 
bei erhfihter Temperatur iiber die Katalysatoroberflache zu leitende Propan mit 
Wasserdampf verdunnt werden. Sich abscheidender Kohlenstoff wird unter den so 
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gegebenen Bedingungen nach dem Prinzip der Kohlevergasung teilweise oder vollstandig 
eliminiert. 

Eine andere Moglichkeit, abgeschiedene KohlenstofiVerbindungen zu beseitigen, besteht 
5 darin, den Dehydrierkatalysator von Zeit zu Zeit bei erhohter Temperatur mit einem- 
Sauerstoff enthaltenden Gas zu durchstromen und damit den abgeschiedenen Kohlenstoff 
quasi abzubrennen. Eine Unterdriickung der Bildung von Kohlenstoffablagerungen ist aber 
auch dadurch moglich, dass man dem katalytisch zu dehydrierenden Propan, bevor es bei 
erhohter Temperatur uber den Dehydrierkatalysator gefuhrt wird, molekularen Wasserstoff 
10 zusetzt. 

Selbstverstandlich besteht auch die Moglichkeit, Wasserdampf und molekularen 
Wasserstoff dem katalytisch zu dehydrierenden Propan im Gemisch zuzusetzen. Ein 
Zusatz von molekularem Wasserstoff zur katalytischen Dehydrierung von Propan mindert 
15 auch die unerwiinschte Bildung von Allen und Acetylen als Nebenprodukten. 

Eine geeignete Reaktorform fur die Propandehydrierung ist der Festbettrohr- 
beziehungsweise Rohrbundelreaktor. Das heiflt, der Dehydrierkatalysator befindet sich in 
einem oder in einem Bundel von Reaktionsrohren als Festbett. Die Reaktionsrohre werden 

20 dadurch beheizt, dass im die Reaktionsrohre umgebenden Raum ein Gas, zum Beispiel ein 
Kohlenwasserstoff wie Methan, verbrannt wird. Giinstig ist es, diese direkte Form der 
Kontaktrohrerwarmung ledighch auf den ersten etwa 20 bis 30% der Festbettschflttung 
anzuwenden xmd die verbleibende Schiittungslange durch die im Rahmen der Verbrennung 
freigesetzte Strahlungswarme auf die erforderliche Reaktionstemperatur aufeuwarmen. Auf 

25 diesem Weg ist eine annahernd isothenne Reaktionsfuhrung erreichbar. Geeignete 
Reaktionsrohrinnendurchmesser betragen etwa 10 bis 15 cm. Ein typischer 
Dehydrierrohrbundekeaktor umfaBt 300 bis 1000 Reaktionsrohre. Die Temperatur im 
Reaktionsrohrinneren bewegt sich im Bereich von 300 bis 700°C, vorzugsweise im 
Bereich von 400 bis 700°C. Mit Vorteil wird das Reaktionsgas dem Rohrreaktor auf die 

30 Reaktionstemperatur vorerwarmt zugefuhrt. Haufig verlaBt das Produktgasgemisch das 
Reaktionsrohr mit einer 50 bis 100°C tiefergelegenen Temperatur. Im Rahmen der 
vorgenannten Verfahrensweise ist die Verwendung von oxidischen Dehydrierkatalysatoren 
auf der Grundlage von Chrom- und/oder Aluminiumoxid zweckmaBig. Haufig wird man 
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kein Verdunnungsgas mitverwenden, sondern von im wesentlichen reinem Propan als 
Ausgangsreaktionsgas ausgehen. Auch der Dehydrierkatalysator wird meist unverdiinnt 
angewandt 

5 GroBtechnisch wurde man etwa drei Rohrbiindelreaktoren parallel betreiben. Zwei dieser 
Reaktoren wiirden sich in der Regel im Dehydrierbetrieb befinden, wahrend in einem der 
Reaktoren die Katalysatorbeschickung regeneriert wird. 

Vorstehende Verfahrensweise wird beispielsweise beim in der Literatur bekannten B ASF- 
10 Linde Propan-Dehydrierverfahren angewendet. 

Des weiteren wird sie beim sog. "steam active reforming (STAR) process" angewendet, 
der von der Phillips Petroleum Co. entwickelt wurde (vergleiche zum Beispiel US-A 4 902 
849, US-A 4 996 387 und US-A 5 389 342). Als Dehydrierkatalysator wird im STAR- 

15 Prozess mit Vorteil Promotoren enthaltendes Platin auf Zink (Magnesium) Spinel als 
Trager angewendet (vergleiche zum Beispiel US-A 5 073 662). Im Unterschied zum 
BASF-Linde Propan-Dehydrierverfahren wird das zu dehydrierende Propan beim STAR- 
Prozess mit Wasserdampf verdunnt. Typisch ist ein molares Verhaltnis von Wasserdampf 
zu Propan im Bereich von 4 bis 6. Der Arbeitsdruck liegt haufig bei 3 bis 8 atm und die 

20 Reaktionstemperatur wird zweckmaBig zu 480 bis 620°C gewahlt. Typische 
Katalysatorbelastungen mit dem totalen Reaktionsgasgemisch liegen bei 0,5 bis 10 h" 1 . 

Die Propandehydrierung kann auch im Wanderbett gestaltet werden. Beispielsweise kann 
das Katalysatorwanderbett in einem Radialstromreaktor untergebracht sein. In selbigem 

25 bewegt sich der Katalysator langsam von oben nach unten, wahrend das 
Reaktionsgasgemisch radial flieBt. Diese Verfahrensweise wird beispielsweise im 
sogenannten UOP-Oleflex-Dehydrierverfahren angewandt. Da die Reaktoren bei diesem 
Verfahren quasi adiabat betrieben werden, ist es zweckmaBig, mehrere Reaktoren 
hintereinander geschaltet zu betreiben (in typischer Weise bis zu vier). Dadurch lassen sich 

30 zu hohe Unterschiede der Temperaturen des Reaktionsgasgemisches am Reaktoreingang 
und am Reaktorausgang vermeiden (bei der adiabaten Betriebsweise fungiert das 
Reaktionsgasausgangsgemisch als Warmetrager, von dessen Wanneinhalt die 
Reaktionstemperatur abhangig ist) und trotzdem ansprechende Gesamtumsatze erzielen. 
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Wean das Katalysatorbett den Wanderbettreaktor verlassen hat, wird es der Regenerierung 
zugefuhrt und anschlieBend wiederverwendet Als Dehydrierkatalysator kann fur dieses - 
Verfahren zum Beispiel ein kugelfbrmiger Dehydrierkatalysator eingesetzt werden, der im 
5 wesentlichen aus Platin auf kugelformigem Aluminiumoxidtrager besteht. Bei der UOP- 
Variante wird dem zu dehydrierenden Propan Wasserstoff zugefugt, urn eine vorzeitige 
Katalysatoralterung zu vermeiden. Der Arbeitsdruck liegt typisch bei 2 bis 5 atm. Das 
Wasserstoff zu Propan- Verhaltnis (das molare) betragt zweckmaBig 0,1 bis 1. Die 
Reaktionstemperaturen liegen bevorzugt bei 550 bis 650°C und die Kontaktzeit des 
10 Katalysators mit Reaktionsgasgemisch wird zu etwa 2 bis 6 if 1 gewahlt. 

Bei den beschriebenen Festbettverfahren kann die Katalysatorgeometrie ebenfalls 
kugelformig, aber auch zylindrisch (hohl oder voll) sein. 

15 Als weitere Verfahrensvariante fur die Propandehydrierung beschreibt Proceedings De 
Witt, Petrochem. Review, Houston, Texas, 1992 a, Nl die Moglichkeit einer heterogen 
katalysierten Propandehydrierung im Wirbelbett, bei der das Propan nicht verdunnt wird. 

ZweckmaBigerweise werden dabei zwei Wirbelbetten nebeneinander betrieben, von denen 
20 sich eines in der Regel im Zustand der Regenerierung befindet. Als Aktivmasse kommt 
dabei Chromoxid auf Aluminiumoxid zum Einsatz. Der Arbeitsdruck betragt typisch 1 bis 
1,5 atm und die Dehydriertemperatur liegt in der Regel bei 550 bis 600°C. Die fur die 
Dehydrierung erforderliche Warme wird dadurch in das Reaktionssystem eingebracht, dass 
der Dehydrierkatalysator auf die Reaktionstemperatur vorerhitzt wird. Der Arbeitsdruck 
25 liegt regelmaBig bei 1 bis 2 atm und die Reaktionstemperatur betragt typisch 550 bis 
600°C. Die vorstehende Dehydrierweise ist in der Literatur auch als Snamprogetti- 
Yarsintez Verfahren bekannt. 

Alternativ zu den vorstehend beschriebenen Verfahrensweisen kann die heterogen 
30 katalytische Propandehydrierung unter im wesenthchen SauerstoffausschluB auch nach 
einem von ABB Lummus Crest entwickelten Verfahren realisiert werden (vergleiche 
Proceedings De Witt, Petrochem. Review, Houston, Texas, 1992, PI). 
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Den bisher beschriebenen heterogen katalysierten Dehydrierverfahren des Propans unter 
im wesentlichen SauerstoffausschluB ist gemein, dass sie bei Propanumsatzen von > 30 
mol-% (in der Regel ss60 mol-%) betrieben werden (bezogen auf einmaligen 
Reaktordurchgang). Von Vorteil ist es, dass es ausreichend ist, einen Propanumsatz von 
a 5 mol-% bis £ 30 mol-% oder s25 mol-%, zu erzielen. Das heiBt, die 
Propandehydrierung kann auch bei Propanumsatzen von 10 bis 20 mol-% betrieben 
werden (die UmsStze beziehen sich auf einmaligen Reaktordurchgang). Dies ruhrt 
unter anderem daher, dass die verbliebene Menge an nicht umgesetztem Propan im 
nachfolgenden Oxidationsscbritt (c) mit molekularem Stickstoff verdiinnt wird, was die 
Propionaldehyd- und/oder Propionsaurenebenproduktbildung mindert. 

Fur die Realisierung der vorgenannten Propanumsatze ist es gunstig, die 
Propandehydrierung bei einem Arbeitsdruck von 0,3 bis 3 atm durchzutuhren. Ferner ist es 
gunstig, das zu dehydrierende Propan mit Wasserdampf zu verdunnen. So ermoglicht die 
Warmekapazitat des Wassers einerseits, einen Teil der Auswirkung der Endothermie der 
Dehydrierung auszugleichen und andererseits reduziert die Verdunnung mit Wasserdampf 
den Edukt- und Produktpartialdruck, was sich gunstig auf die Gleichgewichtslage der 
Dehydrierung auswirkt. Ferner wirkt sich die Wasserdampfinitverwendung, wie bereits 
erwahnt, vorteilhaft auf die Standzeit des Dehydrierkatalysators aus. Bei Bedarf kann als 
weiterer Bestandteil auch molekularer WasserstofF zugegeben werden. Das molare 
Verhaltnis von molekularem Wasserstoff zu Propan ist dabei in der Regel ss 5. Das molare 
Verhaltnis von Wasserdampf zu Propan kann demnach mit vergleichsweise geringem 
Propanumsatz a: 0 bis 30, zweckmaBig 0,1 bis 2 und gunstig 0,5 bis 1 betragen. Als gunstig 
fur eine Verfahrensweise mit niederem Propanumsatz erweist es sich auch, dass bei 
einmaligem Reaktordurchgang des Reaktionsgases lediglich eine vergleichsweise niedrige 
Warmemenge verbraucht wird und zur Umsatzerzielung bei einmaligem Reaktordurchgang 
vergleichsweise niedrige Reaktionstemperaturen ausreichend sind. 

Es kann daher zweckmaBig sein mit vergleichsweise geringem Propanumsatz die 
Propandehydrierung (quasi) adiabat durchzufuhren. Das heifit, man wird das 
Reaktionsgasausgangsgemisch in der Regel auf eine Temperatur von 500 bis 700°C 
erhitzen (zum Beispiel durch Direktbefeuerung der es umgebenden Wandung), 
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beziehungsweise auf 550 bis 650°C. Im Normalfall wird dann ein einziger adiabater 
Durchgang durch ein Katalysatorbett ausreichend sein, urn den gewunschten Umsatz zu 
erzielen, wobei sich das Reaktionsgasgemisch urn etwa 30°C bis 200°C Qe nach Umsatz) m 
abkiihlen wird. Ein Beisein von Wasserdampf als Warmetrager macht sich auch unter dem 
5 Gesichtspunkt einer adiabaten Fahrweise vorteilhaft bemerkbar. Die niedrigere • 
Reaktionstemperatur ermoglicht langere Standzeiten des verwendeten Katalysatorbetts. 

Prinzipiell ist die Propandehydrierung mit vergleichsweise geringem Propanumsatz, ob 
adiabat oder isotherm gefahren, sowohl in einem Festbettreaktor als auch in einem 
10 Wanderbett- oder Wirbelbettreaktor durchfuhrbar. 

Bemerkenswerterweise ist zu ihrer Realisierung, insbesondere im adiabatischen Betrieb, 
ein einzelner Schachtofenreaktor als Festbettreaktor ausreichend, der vom 
Reaktionsgasgemisch axial und/oder radial durchstromt wird. 

Im einfachsten Fall handelt es sich dabei urn ein einziges geschlossenes 
Reaktionsvolumen, zum Beispiel ein Behalter, dessen Inneridurchmesser 0,1 bis 10 m, 
eventuell auch 0,5 bis 5 m betragt und in welchem das Katalysatorfestbett auf einer 
Tragervorrichtung (zum Beispiel ein Gitterrost) aufgebracht ist. Das mit Katalysator 

20 beschickte Reaktionsvolumen, das im adiabaten Betrieb warmeisoliert ist, wird dabei mit 
dem heiBen, Propan enthaltenden, Reaktionsgas axial durchstromt Die 
Katalysatorgeometrie kann dabei sowohl kugelformig als auch ringfonnig und 
strangformig sein. Da in diesem Fall das Reaktionsvolumen durch einen sehr 
kostengunstigen Apparat zu realisieren ist, sind alle Katalysatorgeometrien, die einen 

25 besonders niedrigen Druckverlust aufweisen, zu bevorzugen. Das sind vor allem 
Katalysatorgeometrien, die zu einem grofien Hohlraumvolumen fuhren oder stmkturiert 
aufgebaut sind, wie zum Beispiel Waben. Zur Verwirklichung einer radialen Stromung des 
Propan enthaltenden Reaktionsgases kann der Reaktor zum Beispiel aus zwei in einer 
Mantelhulle befindlichen, zentrisch ineinander gestellten, zylindrischen Gitterrosten 

30 bestehen und die Katalysatorschuttung in deren Ringspalt angeordnet sein. Im adiabaten 
Fall ware die Metallhiille wiederum thermisch isoliert. 
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Als Katalysatorbeschickung fur eine Propandehydrierung mit vergleichsweise geringem 
Propanumsatz bei einmaligem Durchgang eignen sich insbesondere die in der DE-A 199 
37 107 offenbarten, vor allem alle beispielhaft offenbarten, Katalysatoren. 

5 Nach langerer Betriebsdauer sind vorgenannte Katalysatoren zum Beispiel in einfacher 
Weise dadurch regenerierbar, dass man bei einer Temperatur von 300 bis 600°C, haufig 
bei 400 bis 500°C, zunSchst in ersten Regenerierungsstufen mit Stickstoff verdunnte Luft 
tiber das Katalysatorbett leitet. Die Katalysatorbelastung mit Regeneriergas kann dabei 
z.B. 50 bis 10000 h" 1 und der Sauerstoffgehalt des Regeneriergases 0,5 bis 20 Vol.-% 

10 betragen. 

In nachfolgenden weiteren Regenerierungsstufen kann unter ansonsten gleichen 
Regenerierbedingungen als Regeneriergas Luft verwendet werden. Anwendungstechnisch 
zweckmSBig empfiehlt es sich, den Katalysator vor seiner Regenerierung mit Inertgas (zum 
15 Beispiel N2) zu spttlen. 

AnschlieBend ist es in der Regel empfehlenswert, noch mit reinem molekularen 
Wasserstoff oder mit durch Inertgas verdtinntem molekularem Wasserstoff (der 
Wasserstoffgehalt sollte a 1 Vol.-% betragen) im ansonsten gleichen Bedingungsraster zu 
20 regenerieren. 

Die Propandehydrierung mit vergleichsweise geringem Propanumsatz (ss 30 mol-%) kann 
in alien Fallen bei den gleichen Katalysatorbelastungen (sowohl das Reaktionsgas 
insgesamt, als auch das in selbigem enthaltende Propan betreffend) betrieben werden wie 
25 die Varianten mit hohem Propanumsatz (> 30 mol-%). Diese Belastung mit Reaktionsgas 
kann zum Beispiel 100 bis 10000 h" 1 , haufig 100 bis 3000 h" 1 , das heifit vielfach etwa 100 
bis 2000 h" 1 betragen. 

In besonders eleganter Weise laBt sich die Propandehydrierung mit vergleichsweise 
30 geringem Propanumsatz in einem Hordenreaktor verwirklichen. 



Dieser enthalt raumlich aufeinanderfolgend mehr als ein die Dehydrierung katalysierendes 
Katalysatorbett. Die Katalysatorbettanzahl kann 1 bis 20, zweckmSBig 2 bis 8, aber auch 3 
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bis 6 betragen. Die Katalysatorbetten sind vorzugsweise radial oder axial hintereinander 
angeordnet Anwendungstechnisch zweckmafiig wird in einem solchen Hordenreaktor der 
Katalysatorfestbetttyp angewendet. 

5 Im einfachsten Fall sind die Katalysatorfestbetten in einem Schachtofenreaktor axial oder 
in den Ringspalten von zentrisch ineinandergestellten zylindrischen Gitterrosten 
angeordnet. Es ist jedoch auch moglich, die Ringspalten in Segmenten ubereinander 
anzuordnen und das Gas nach radialem Durchtritt in einem Segment in das nachste 
daruber- oder darunterliegende Segment zu fuhren. 

10 

In zweckmaBiger Weise wird das Reaktionsgasgemisch auf seinem Weg von einem 
Katalysatorbett zum nachsten Katalysatorbett, zum Beispiel durch Uberleiten mit heiBen 
Gasen erhitzte Warmetauscherrippen oder durch Leiten durch mit heiBen Brenngasen 
erhitzte Rohre, im Hordenreaktor einer Zwischenerhitzung unterworfen. 

15 

Wird der Hordenreaktor im tibrigen adiabat betrieben, ist es fur die gewunschten 
Propanumsatze (<s 30 mol-%) insbesondere bei Verwendung der in der DE-A 199 37 107 
beschriebenen Katalysatoren, insbesondere der beispielhaften Ausfuhrungsformen, 
ausreichend, das Reaktionsgasgemisch auf eine Temperatur von 450 bis 550°C vorerhitzt 
20 in den Dehydrierreaktor zu fuhren und innerhalb des Hordenreaktors in diesem 
Temperaturbereich zu halten. Das heifit, die gesamte Propandehydrierung ist so bei auBerst 
niederen Temperaturen zu verwirklichen, was sich fur die Standzeit der 
Katalysatorfestbetten zwischen zwei Regenerierungen als besonders gunstig erweist 

25 Noch geschickter ist es, die vorstehend geschilderte Zwischenerhitzung auf direktem Weg 
durchzufuhren (autotherme Fahrweise). Dazu wird dem Reaktionsgasgemisch entweder 
bereits vor Durchstromung des ersten Katalysatorbettes und/oder zwischen den 
nachfolgenden Katalysatorbetten in begrenztem Umfang molekularer Sauerstoff zugesetzt. 
Je nach verwendetem Dehydrierkatalysator wird so eine begrenzte Verbrennung der im 

30 Reaktionsgasgemisch enthaltenen KohlenwasserstofiFe, gegebenenfalls bereits auf der 
Katalysatoroberflache abgeschiedener Kohle beziehungsweise kohleahnlicher 
Verbindungen und/oder von im Verlauf der Propandehydrierung gebildetem und/oder dem 
Reaktionsgasgemisch zugesetztem Wasserstoff bewirkt (es kann auch 
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anwendungstechnisch zweckmaBig sein, im Hordenreaktor Katalysatorbetten einzufugen, 
die mit Katalysator beschickt sind, der spezifisch (selektiv) die Verbrennung von 
Wasserstoff (und/oder von Kohlenwasserstofl) katalysiert (als solche Katalysatoren 
kommen zum Beispiel jene der Schriften US-A 4 788 371, US-A 4 886 928, US-A 5 430 

5 209, US-A 5 530 171, US-A 5 527 979 und US-A 5 563 314 in Betracht; beispielsweise 
konnen solche Katalysatorbetten in alternierender Weise zu den Dehydrierkatalysator 
enthaltenden Betten im Hordenreaktor untergebracht sein). Die dabei freigesetzte 
Reaktionswarme ermoglicht so auf quasi autotherme Weise eine nahezu isotherme 
Betriebsweise der heterogen katalysierten Propandehydrierung. Mit zunehmender 

10 gewahlter Verweilzeit des Reaktionsgases im Katalysatorbett ist so eine 
Propandehydrierung bei abnehmender und im wesentlichen konstanter Temperatur 
moglich, was besonders lange Standzeiten zwischen zwei Regenerierungen ermoglicht. 

In der Regel sollte eine wie vorstehend beschriebene Sauerstoffeinspeisung so 
15 vorgenommen werden, dass der Sauerstoffgehalt des Reaktionsgasgemisches, bezogen auf 
die darin enthaltene Menge an Propan und Proper 0,5 bis 10VoL-% betragt. Als 
Sauerstoffquelle kommen dabei sowohl reiner molekularer Sauerstoff oder mit Inertgas, 
zum Beispiel CO, C0 2 , N 2 , Edelgase, verdtinnter Sauerstoff, insbesondere aber auch Luft, 
in Betracht. Die resultierenden Verbrennungsgase wirken in der Regel zusatzlich 
20 verdtmnend und fordern dadurch die heterogen katalysierte Propandehydrierung. 

Die Isothermie der heterogen katalysierten Propandehydrierung laBt sich dadurch weiter 
verbessern, dass man im Hordenreaktor in den Raumen zwischen den Katalysatorbetten 
geschlossene, vor ihrer Ftillung gunstigerweise aber nicht notwendigerweise evakuierte, 
25 Einbauten (zum Beispiel rohrformige), anbringt. Derartige Einbauten konnen auch ins 
jeweilige Katalysatorbett gestellt werden. Diese Einbauten enthalten geeignete Feststoffe 
oder Fliissigkeiten, die oberhalb einer bestimmten Temperatur verdampfen oder schmelzen 
und dabei Warme verbrauchen und dort, wo diese Temperatur unterschritten wird, wieder 
kondensieren und dabei Warme freisetzen. 



Eine Moglichkeit, das Reaktionsgasgemisch in der Propandehydrierung auf die benotigte 
Reaktionstemperatur zu erwarmen, besteht auch darin, einen Teil des darin enthaltenen 
Propans und/oder H 2 mittels molekularem Sauerstoff zu verbrennen (zum Beispiel an 



30 
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geeigneten spezifisch wixkenden Verbrennungskatalysatoren, zum Beispiel durch einfaches 
Uberleiten und/oder Durchleiten) und mittels der so freigesetzten Verbrennungswarme die 
Erwarmung auf die gewiinschte Reaktionstemperatur zu bewirken. Die resultierenden . 
Verbrennungsprodukte, wie C0 2j H 2 0 sowie das den fur die Verbrennung benotigten 
5 molekularen Sauerstoff gegebenenfalls begleitende N 2 bilden vorteilhaft inerte ' 
Verdtinnungsgase. 

ErfindungsgemaB besteht auch die Moglichkeit, daB nach Durchfuhrung von Schritt (c) 
und einer Abtrennung des Zielproduktes (Acrolein und/oder Acrylsaure) nicht umgesetztes 
10 Propan und gegebenenfalls Propen einer Dehydrierung von Propan unterzogen wird, die 
wie oben beschrieben durchgefuhrt werden kann, und das nach der Propandehydrierung 
erhaltene Produktgasgemisch wieder Schritt (a) \mterworfen wird. 

Allgemein bietet sich im Fall der Durchfuhrung einer Propandehydrierung Propan in 
15 Schritt (c) als Verdtinnungsgas an. 

Es besteht auch die Moglichkeit, insbesondere bei Durchftlhrung eiuer Propandehydrierung 
dem Schritt (c) zugefuhrtes Gas B noch reines Propan und/oder Propen zuzudosieren. 

20 Wird der Schritt (c) als Umsetzung von Propen zu Acrylsaure durchgefuhrt, dann enthalt 
das Abgas aus der Aufarbeitung neben den in der Oxidation nicht umgesetzten 
Komponenten Propan, Stickstoff und Rest-Sauerstoff noch oxidierbare 
Nebenkomponenten wie zum Beispiel Kohlenmonoxid, Ameisensaure, Formaldehyd, 
Essigsaure, sowie geringe Mengen an Acrylsaure. In einer besonders bevorzugten 

25 Ausfuhrungsfonn werden diese Nebenkomponenten vor einer Propandehydrierung mit 
dem Rest-Sauerstoff und gegebenenfalls mit zusatzlichem molekularem Sauerstofif 
katalytisch oxidiert, urn das Gas vor der Dehydrierung aufzuwarmen. Diese Oxidation 
konnte in einem Nachverbrennungskatalysator, wie zum Beispiel einem Pd-Katalysator auf 
einem Aluininiumoxidtrager, beispielsweise RO-20/13 oder RO-20/25 (beide von BASF), 

30 erfolgen. 

Bevorzugte Ausftihrungsformen der Erfindung sind in den nachstehend beschriebenen 
Figuren 1 bis 7 gezeigt, die die Erfindung naher erlautern, ohne sie einzuschranken. 
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Fig. 1 bis 5 zeigen Schemaskizzen zur Durchfuhrung bevorzugter Verfahren, in denen zur 
Vereinfachung nicht alle Zu- und Ableitungsstxome gezeigt sind. Fig. 1 zeigt eine 



5 zu Acrolein und/oder Acrylsaure ausgebildet ist, und eine Aufarbeitungsstufe 3. In Fig. 1 
wird in Absorptionsstufe 1 aus einem Gemisch, das Propan, Propen, Wasserstoff und 
Kohlenoxide (Kohlenmonoxid und Kohlendioxid) sowie eventuell Stickstoff und weitere 
Kohlenwasserstoffe enthalt, durch Absorption in ein geeignetes Absorptionsmittel Propan 



10 absorbiert und daraus wieder durch Strippen mit Luft desorbiert. Auf diese Weise werden 
Wasserstoff, die Kohlenoxide, weiteren Kohlenwasserstoffe sowie Stickstoff entfernt. 
AnschlieBend wird der das Propen und gegebenenfalls Propan enthaltende Strom der 
Oxidationsstufe 2 zugeftihrt, in der Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure oxidiert wird. 
Nach der Oxidation 2 wird das erhaltene Produkt der Aufarbeitung 3 zugefuhrt. In dieser 

15 werden die Zielprodukte Acrolein beziehungsweise Acrylsaure abgetrennt Verbleibendes 
nicht umgesetztes Propen sowie Propan, Kohlenoxide , und gegebenenfalls Reste von 
Stickstoff und Sauerstofif werden wiederum der Absorptions- und Desorptionsstufe 1 



20 Bei den weiteren Figuren bezeichnen gleiche Bezugsziffern das Gleiche wie in Fig. 1 . 

Im Unterschied zu Fig. 1 ist in Fig. 2 eine Propandehydrierung 4 vorgeschaltet, die mit 
oder ohne Sauerstoflfeufuhr durchgefiihrt werden kann. Das bei der Propandehydrierung 
erhaltene Gasgemisch, das neben dem Propan und dem Propen Wasserstoff, Kohlenoxide 
25 und eventuell Reste an Stickstoff und Kohlenwasserstoffen enthalt, wird der Absorptions- 
und Desorptionsstufe 1 zugefuhrt. 



Absorptions- und Desorptionstufe 1, eine Oxidationsstufe 2, die als Oxidation von Propen 



und Propen, gegebenenfalls mit Restmengen an Stickstoff, in das Absorptionsmittel 



zugefuhrt. 




Im Unterschied zu Fig. 1 liegt in Fig. 3 anstelle der Propenoxidation 2 eine 
Propanoxidationsstufe 22 vor, bei der Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure oxidiert 
30 wird. 
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In Fig. 4 wird nach der Aufarbeitungsstufe 3 eine Propandehydrierungstufe 4 mit oder 
ohne Sauerstofifeufuhr durchgefuhrt und das in dieser Stufe erhaltene Gasgemisch in die 
Absorptions- und Desorptionsstufe 1 zxuiickgefuhrt 

5 Fig. 5 zeigt eine weitere bevorzugte Ausgestaltung des Verfahrens, bei dem der . 
Absorptions- und Desorptionsstufe 1 eine Propandehydrierung 5 mit Sauerstoflfeirfuhr 
nachgeschaltet ist 

Fig. 6 und 7 zeigen weitere bevorzugte Verfahren. Das Verfahren von Fig. 6 folgt dem 

10 Verfahrensschema von Fig. 4. In Fig. 4 liegen in der Propandehydrierungsstufe 4 drei 
Reaktoren vor, von denen im ersten vor der Propandehydrierung (PDH) eine 
Kohlenmonoxidnachverbrennung (CO-NV) stattfindet, wahrend in den beiden 
nachfolgenden Reaktoren vor der Propandehydrierung (PDH) eine 
Wasserstoffiiachverbrennung (H2-NV) stattfindet. Diese Nachverbrennungen dienen der 

15 Energiezufuhr fur die Propandehydrierung. Die Anzahl der Reaktoren in der 
Propandehydrierung ist nicht auf 3 Reaktoren beschrankt In die Propandehydrierung 4 
wird fiber Leitung (30) Propan zugefuhrt Uber Leitung (6) kann Luft zugefuhrt werden. 
Das nach der Propandehydrierung erhaltene Gasgemisch wird uber einen Warmetauscher 
W und einen Verdichter V in Stufe 1 einer Absorptionskolonne Klund einer 

20 Desorptionskolonne K2 zugefuhrt Das Absoiptionsmittel wird nach der Desorption in K2 
wieder der Absorptionskolonne Kl zugefuhrt Nicht absorbierte Gase werden als Abgas 
(33), gegebenenfalls uber eine Verbrennungsanlage E, aus dem ProzeB gefuhrt Der das 
abgetrennte Propan und/oder Propen enthaltende Strom wird der Oxidationsstufe 2 
zugefuhrt, die vorliegend mit vier Oxidationsreaktoren gezeigt ist Die Anzahl der 

25 Oxidationsreaktoren ist jedoch nicht auf diese Anzahl beschrankt. AnschlieBend wird das 
Zielprodukt Acrolein und/oder Acrylsaure in Stufe 3 aufgearbeitet und uber Leitung (31) 
abgezogen. Nicht umgesetztes Propan und/oder Propen wird als Kreisgas uber Leitung (32) 
zusammen mit den anderen vorliegend nicht bei der Absorption abgetrennten gasformigen 
Bestandteilen der Propandehydrierung 4 riickgefiihrt. 

30 

In Fig. 7 wird Kreisgas (1) aus der Aufarbeitungsstufe 3 5 das bei Temperaturen zwischen 
10 bis 90°C und bei Driicken zwischen 0,8 bis 5 bar anfallt und zum Beispiel mit Hilfe 
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eines Verdichters V0 weiter auf Driicke zwischen 2 bis 10 bar verdichtet werden kann, im 
Gegenstrom in einem Warmetauscher Wl zum Reaktionsgas (2) aus der Propan- 
Dehydrierung (PDH) 4 auf Temperaturen zwischen 100 bis 650°C aufgeheizt. Die 
Druckangabe in bar bezieht sich hier und im folgenden bei Fig. 7 auf den Absolutdruck. 

* 5 Als Verdichter kommen alle geeigneten, dem Fachmann bekannten Ausfiihrungsformen, 
die im Folgenden noch naher benannt werden, in Frage. 

Der Kreisgasstrom (1) enthalt etwa 40 bis 80 Vol% N 2 , etwa 1 bis 5 Vol% C0 2 , 0,1 bis 2 
Vol% CO, 2 bis 5 Vol% 0 2 , 0,5 bis 25 Vol% H 2 0, weitere Oxidations-Nebenprodukte und 
etwa 5 bis 40 Vol% nicht umgesetztes Propan imd etwa 0,1 bis 3 Voi% nicht umgesetztes 

10 Propen.^Vor oder nach der Aufheizung wird dem Gas Frisch-Propan (3) und vorzugsweise 
Wasser oder Wasserdampf (4) zugemischt, bevor es in die PDH 4 geleitet wird. Als Frisch- 
Propan kommen alle verfugbaren Propan-haltigen Gase beziehungsweise Flussigkeiten in 
Frage. Gunstig sind jedoch Propanquellen wie technisches Propan (> 90% Propan-Gehalt, 
insbesondere >95% Propan-Gehalt, besonders bevorzugt >98% Propangehalt mit geringem 

15 C 4 + -Anteil) oder Rein-Propan (>99% Propan-Gehalt). Das molare VerhSltnis von Wasser 
beziehungsweise Wasserdampf zu Propan im Gasstrom betragt zwischen 0,05 bis 5, 
vorzugsweise aber 0,1 bis 2. Es kann gunstig sein, diesem Gasstrom zusatzlich H 2 (5), Lufl 
(6) oder ein 0 2 -haltiges Gas sowie weitere in der PDH exotherm umsetzbare Komponenten 
wie zum Beispiel CO oder CO/H 2 -Mischungen, wie zum Beispiel Synthesegas, 

20 zuzumischen. Die Reinheit dieser Gase ist keiner Begrenzung unterworfen. Die 
Exothermie der Oxidation der brennbaren Komponenten in der PDH dient zur Deckung der 
Endothermie der PDH-Reaktion, so dass von auBen weniger und im gunstigsten Fall keine 
zusatzliche Warme zur Deckung der Reaktionsenthalpie fiir die PDH zugefuhrt werden 
muss. 

25 Die PDH wird zwischen 0,3 und 10 bar, vorzugsweise 1 bis 5 bar, und bei Temperaturen 
zwischen 350 und 700°C, vorzugsweise 400 bis 600°C, betrieben. Als mogliche Reaktoren 
fur die PDH kommen alle dem Fachmann bekannten Ausfiihrungsfoimen in Frage, zum 
Beispiel axial durchstromte Apparate wie Hordenreaktoren, aber auch Apparate mit 
mehreren hohlzylinderformig angeordneten Katalysatorschiittungen, die radial durchstromt 

30 werden, oder mehrere Einzelapparate, zum Beispiel in Kolonnen-, Torten- oder 
Kugelform. Die Anzahl der Reaktoren in der PDH ist nicht auf 3 beschrankt. 
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Vorzugsweise werden mehrere Einzelapparate verwendet, da dadurch die 
Zwischeneinspeisung von weiteren Gasen einfach moglich wird und auBerdem einzelne 
Katalysatorschuttungen wahrend des Fahrbetriebes getrennt von den anderen besonders 
behandelt, wie zum Beispiel regeneriert, werden konnen. Dazu wird zum Beispiel der 

5 Reaktor mit der zu regenerierenden Katalysatorschiittung durch geeignete Sperrorgane, wie . 
zum Beispiel Schieber, Ventile oder Klappen, die sich in den Verbindungsleitungen 
zwischen den Reaktoren befinden, vom Hauptgasstrom getrennt und anschlieBend die zur 
Regenerierung notwendigen Gase, zum Beispiel N 2 , H 2 , Magerluft oder Luft 
beziehnngsweise 0 2 -reiche Gase, fiber die Katalysatorschuttung geleitet und Ablagerungen 

10 vom Katalysator entfernt. Die restlichen Reaktoren, deren Zahl insgesamt zwischen 1 und 
20, vorzugsweise jedoch zwischen 2 und 5 liegen kann, werden weiterhin mit dem 
Hauptgasstrom beaufschlagt und produzieren hauptsachlich das gewunschte Produkt 
Propen. 

15 In den PDH-Reaktoren konnen die Katalysatorschichten auf Rosten, Schuttungen aus 
Inertmaterial oder ahnlichen dem Fachmann bekannten Auflagevorrichtungen liegen. Der 
Form des Katalysators sind keine Beschitnkungen auferlegt. Formen wie zum Beispiel 
Splitt, Kugeln, Stranglinge, Ringe, Zylinder oder auch strukturierte Packungen sowie 
Monolithe sind einsetzbar. Gunstig sind solche Geometrien, die einen kleinen Druckverlust 

20 aufweisen. 

Zur Verteilung des zugefuhrten Gases auf die Katalysatorschuttung konnen dem Fac hmann 
bekannte Gasverteiler, wie zum Beispiel Siebboden, Ring- oder Rohrverteiler, sowie 
regellose Schuttungen oder strukturierte Packungen, wie zum Beispiel statische Mischer, 
25 eingesetzt werden. 

In den PDH-Reaktoren konnen mehrere Katalysatorschichten mit unterschiedlichen 
Funktionen angeordnet sein. Werden mehrere Katalysatorschichten verwendet, so ist es 
gunstig, vor der PDH-Katalysator-Schicht eine oder mehrere Katalysatorschichten 
30 anzuordnen, an dem beziehungsweise denen bevorzugt zum Beispiel H 2 , CO und/oder eine 
weitere oxidierbare Komponente, die nicht Propen oder Propan ist, oxidiert werden konnen 
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beziehungsweise kann (CO-NV beziehungsweise H 2 -NV). Denkbar ist jedoch auch, auf 
zusatzliche der PDH-Katalysator-Schicht vorgeschaltete Katalysatorschichten zu 
verzichten, wenn der PDH-Katalysator diese Funktion txbernimmt oder Propanverluste 
durch Oxidation des Propans wirtschaftlich vertretbar sind. 

. 5 Die PDH-Kataiysatoren konnen mit 100 bis 20000 Nl Propan pro Liter 
Katalysatorschuttung und Stunde betrieben werden. Bevorzugt liegt der Wert jedoch 
zwischen 500 und 10000, noch besser zwischen 1000 und 10000. Die Gasbelastung fur 
Katalysatoren, die zum Beispiel vorwiegend CO oder H 2 und weniger Propan 
beziehungsweise Propen oxidieren, Uegen ublicherweise zwischen 5000 und 30000 Nl Gas 
1 0 pro Liter Katalysatorschuttung und Stunde. 

Der Propan-Umsatz in der PDH liegt zwischen 10 und 60%, bevorzugt zwischen 20 und 
50% bei Propen-Selektivitaten zwischen 80 und 99,5%, haufig zwischen 88 und 96%. Der 
Umsatz der zugeftihrten Gase CO, H 2 beziehungsweise anderen Brenngasen ist gunstiger 
weise vollstandig. Der Umsatz an wahrend der PDH gebildetem H 2 liegt je nach Propan- 
15 Umsatz zwischen 1 und 99%, ofters zwischen 10 und 80% und haufig zwischen 30 und 
70%. 

Der Reaktionsgas (2) aus der PDH enthalt etwa 20 bis 60 Vol% N 2 , etwa 1 bis 5 Vol% 
C0 2 , 0,5 bis 45 Vol% H 2 0, etwa 5 bis 40 Vol% Propan, etwa 1 bis 20 Vol% Propen, etwa 
1 bis 20 Vol% H 2 sowie weitere Nebenprodukte zum Beispiel Ethan, Ethen, Methan und 
20 C 4 +. 

Das Reaktionsgas (2) aus der PDH fallt bei Temperaturen zwischen 400 und 650°C, 
gunstiger zwischen 450 und 600°C, und Driicken zwischen 0,3 und 10 bar, gunstiger 
zwischen 1 und 5 bar an. Es wird im Gegenstrom zum Kreisgas (1) auf Temperaturen, die 
mindestens 5°C, besser mindestens 50°C und bevorzugt mindestens 100°C fiber der 

25 Eintrittstemperatur des Kreisgases (1) liegen, abgekuhlt. AnschlieBend wird je nach 
Austrittstemperatur aus dem Gegenstrom- Warmetauscher Wl der Gasstrom (3) ein- oder 
mehrstufig auf etwa 10 bis 60°C weiter abgekuhlt Bei der mehrstufigen Abkuhlung kann 
je nach Temperaturniveau in W2 die Abkuhlung durch Dampferzeugung oder durch 
LuftkQhlung und die Abkuhlung in W3 sowohl durch Luft-, Wasser- oder Solekuhlimg 

30 erfolgen. Dabei kondensiert je nach Druck, Temperatur und H 2 0-Anteil in den Gasstromen 
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(3) bis (5) Wasser aus, das im Abscheider Al aus dem Gasstrom (5) abgeschieden wird. 
Als Gasabscheider kommen alle dem Fachmann bekannten und dafiir geeigneten 
Ausfahrungsformen in Frage. 

AnschlieBend wird der abgekiihlte und gegebenenfaUs tettentwasserte Gasstrom (6) auf . 

5 Driicke zwischen Austrittsdruck aus dem Abscheider Al und 50 bar verdichtet. Die 
Verdichtung kann sowohl einstufig als auch mehrstufig mit und ohne Zwischenkuhlung 
erfolgen. Als Verdichter VI kommen alle dem Fachmann bekannten und dafur geeigneten 
Ausfuhrungsfonnen in Frage, wie zum Beispiel Hub- und Drehkolbenverdichter, 
Schraubenverdichter, Membranverdichter, Drehsctaeberverdichter, Turboverdichter, 

10 Kreiselverdichter sowie Drehkolben- und Kreiselgeblase, bevorzugt kommen jedoch 
Turboverdichter oder Kreiselverdichter zum Einsatz. Auswahlkriterien ftir die 
Verdichterwahl sind sowohl die Druckerhohung als auch die Menge an zu verdichtendem 
Gasstrom. Bei der mehrstufigen Verdichtung mit Zwischenkuhlung kondensieren bei der 
Zwischenkuhlung Wasser und gegebenenfaUs weitere kondensierbare Komponenten, die 

15 nach oder wahrend der Zwischenkuhlung wie oben beschrieben aus dem Gasstrom 
abgetrennt werden konnen, bevor der Gastrom auf die nachste Verdichterstufe gefuhrt 
wird. Der auf Enddruck verdichtete Gasstrom (7) kann wie oben beschrieben wieder ein- 
oder mehrstufig abgekiihlt werden, wobei wieder Wasser und gegebenenfaUs weitere 
kondensierbare Stoffe aus den Gasstromen (7) bis (9) abgetrennt werden konnen. 

20 Der Verdichter VI kann sowohl iiber Elektromotoren als auch uber Dampf- oder 
Gasturbinen angetrieben werden. Die Auswahl hangt von den InJfrastriiturbedingungen ab. 
Haufig erweist sich der Antrieb mit Dampfturbinen als der wirtschaftiichste. 

Die Summe der kondensierten Strome, zum Beispiel (11) - nach einer Druckerhohung - 
und (12), wird, soweit es zur Deckung des H 2 0 zu Propanverhaltnisses vor Eintritt in die 
25 PDH notwendig ist, zur PDH rezirkuUert und der Rest wird ausgeschleust und 
gegebenenfaUs verbrannt. Der Kondensatstrom (13) kann vor der Rezirkulation 
beziehimgsweise Ausschleusimg verdampft werden oder einer weiteren Behandlung, zum 
Beispiel einer Reinigung vor der Rezirkulation unterworfen werden. 

Der Gasstrom (10) wird anschUeBend der Absorptionskolonne Kl zugefuhrt, in der Propan 
30 und/oder Propen aus dem Gasstrom abgetrennt werden. Hierbei wird der Gasstrom (10) 
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mit einem Absorptionsmittel in Kontakt gebracht, das die C 3 -Fraktion und gegebenenfalls 
weitere Komponenten aufiiimmt Als Absorptionsmittel kommen alle dem Fachmann 
bekannten Stoffe in Frage, wobei die bereits beschriebenen Absorptionsmittel bevorzugt 
eingesetzt werden. Bevorzugt wird der Gasstrom (10) mehrstufig im Gegenstrom zum 
5 Absorptionsmittel gefiihrt Die Absorption kann bei Temperaturen zwischen 10 und 
150°C, besser zwischen 20 und 80°C und bevorzugt zwischen 30 und 60°C und bei 
Driicken zwischen 1 und 50 bar, besser zwischen 3 und 30 bar und bevorzugt zwischen 5 
und 20 bar erfolgen. 

Als Absorber Kl kommen alle dem Fachmann bekannten Ausfuhrungsformen in Frage, 

10 wie zum Beispiel in ,,Thermische Trennverfahren"; Klaus Sattel, VCH, 1988, (ISBN 3- 
527-28636-5) beschrieben. Zu bevorzugen sind Kolonnen mit Einbauten. Als Einbauten 
kommen ebenfalls alle dem Fachmann bekannten Ausfuhrungsformen in Frage, wie zum 
Beispiel Siebboden, Dualflow-Boden, Glocken-Boden, Tunnel-Boden, Gitter-Boden, 
Ventil-Boden oder regelose Schuttungen zum Beispiel aus Ringen (zum Beispiel der Firma 

15 Raschig), Pall-Ringe, Intalox Sattel, Berl-Sattel, Super-Sattel, Torus-Sattel, Interpack- 
Fullkorper oder Drahtgeweberinge sowie stndcturierte Packungen (zum Beispiel Sulzer- 
Kerapak, oder Sulzer-Packung BX oder CY, oder zum Beispiel Packungen der Firma 
Montz sowie Packungen weiterer Hersteller). Besonders geeignet ist Ralu-Pak 250. YC von 
der Firma Raschig. Zu bevorzugen sind dabei Einbauten, die eine grofie 

20 Fliissigkeitsbelastung beziehungsweise Berieselungsdichte erlauben, wie zum Beispiel 
unstrakturierte Schiittungen oder stnakturierte Packungen. Die mogliche 
Berieselungsdichte sollte gtinstiger weise grofier 50, noch besser groBer 80 m 3 Flxissigkeit 
pro m 2 freie Querschnittsflache und Stunde sein. Die Einbauten konnen sowohl 
metalhscher, keramischer Natur aber auch aus Kunststoff sein, oder aus einer 

25 Zusammensetzung aus mehreren Werkstofifen bestehen. Wesentlich bei der Wahl des 
Materials fur die Schuttungen und Packungen ist, dass das Absorptionsmittel diese 
Einbauten gut benetzt. 

Das Verhaltnis der Strome zwischen dem der Absorption zugeftihrten Absorptionsmittel 
(24) und Gasstrom (10) folgt den thermodynamischen Anfordemngen und hangt von der 
30 Anzahl der Trennstufen, der Temperatur, dem Druck, den Absorptionseigenschaften des 
Absorptionsmittels und des geforderten Trenngrades ab. UbHch sind Verhaltoisse von 1:1 
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bis 50:1, insbesondere 1:1 bis 30:1, bevorzugt 1:1 bis 20:1 in kg/kg bei einer theoretischen 
Stufenzahl von 1 bis 40, insbesondere 2 bis 30, bevorzugt 5 bis 20. Die Definition einer 
theoretischen Stufenzahl kann der Fachliteratur, wie zum Beispiel "Thermische 
Trennverfahren"; Klaus Sattel, VCH, 1988, (ISBN 3-527-28636-5) entnommen werden. 

<j 

5 Der von Propan und/oder Propen abgereicherte Gasstrom (14) kann, um gegebenenfalls 
Verluste an Absorptionsmittel zu reduzieren, einer Quenchstufe zugefuhrt werden. Die 
Funktionsweise einer Quenchung wird im folgenden bei der Beschreibung der 
Desorptionsstufe noch naher erklart 

Der Gasstrom (14) kann nach Verlassen einer eventuellen Quenchstufe entspannt werden. 

10 Die Entspannung kann dabei sowohl einstufig als auch mehrstufig durch Drosselung ohne 
Energieruckgewinnung erfolgen oder ein- oder mehrstufig in einer Gasturbine Tl unter 
Ruckgewinnung von mechanischer Energie. Im Falle der Ruckgewinnung von 
mechanischer Energie ist es unter Umstanden notwendig, den Gasstrom (14) vor dem 
Einleiten in die Turbine aufeuheizen. Die Aufheizung des Gasstromes kann sowohl direkt 

15 durch katalytische sowie unkatalytische Oxidation von im Gasstrom enthaltenen oder von 
auflen zugefiihrten brennbaren und oxidierenden Komponenten erfolgen, sowie durch 
indirekte Warmezufuhr mit Hilfe von Dampf oder AuBenbefeuerung. Die bei der 
Entspannung gewonnene mechanische Energie kann sowohl direkt als Mit- oder 
Hauptantrieb fur einen der Verdichter, bevorzugt VI, und/oder zur Erzeugung von Strom 

20 genutzt werden. 

Nach der Entspannung kann, je nach Reinheit des erhaltenen Abgasstromes (15), dieser 
einer katalytischen oder unkatalytischen Abgasverbrennung zugefuhrt oder gleich in die 
Umgebung abgefuhrt werden. 

25 

Der vorwiegend mit Propan (2 bis 30 Vol%) und/oder Propen (2 bis 30 Vol%) und 
gegebenenfalls noch weiteren Komponenten (zum Beispiel C0 2 , C 2 ~, C/, H2O) beladene 
Absorptionsmittelstrom (16) wird, wenn erforderlich entspannt, und anschlieflend der 
Desorptionskolonne K2 zugefuhrt. Die Entspannung kann dabei sowohl ohne 
30 Ruckgewinnung der mechanischen Energie ein- oder mehrstufig durch Drosselung als auch 
unter Ruckgewinnung von mechanischer Energie (zum Beispiel in einer Turbine oder 
riickwarts laufenden Kreiselpumpe) erfolgen. Zudem kann es nutzlich sein, den Strom (16) 
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vor der Desorption aufeuwarmen. Diese Aufwarmung erfolgt bevorzugt als Gegenstrom- 
Warmetausch mit dem Strom (17) in W6. Aufierdem kann es mitzlich sein, Strom (16) 
dariiber hinaus weiter aufeuheizen. 



5 Die Desorption in K2 von Propan und/oder Propen kann sowohl destillativ, durch 
einfachen Flash wie auch durch Strippen erfolgen. Die Desorption wird dabei durch die 
Absenkung des Druckes auf 0,1 bis 10 bar, insbesondere auf 1 bis 5 bar und bevorzugt auf 
1,5 bis 3 bar unterstutzt. 



10 Erfolgt die Desorption destillativ, so kann dieser Trennschritt nach alien dem Fachmann 
bekannten Wissen erfolgen. Eine besonders einfache Ausfuhrungsform der Desorption ist 
das einstufige Flashen beziehungsweise Entspannungsverdampfung des beladenen 
Losungsmittels in einem dafur geeignetem Apparat. Es kann sinnvoll sein, den Strom (16) 
vor dem Flashen auf 20 bis 300°C, insbesondere auf 40 bis 200°, bevorzugt auf 50 bis 

15 150°C aufeuheizen. Der Apparat ist dabei so zii gestalten, dass sowohl die 
thermodynamische Trennung zwischen Propan beziehungsweise Propen und dem 
Losungsmittel gut erfolgt, wie auch die fluiddynamisctie Trennung zwischen Gas und 
Flussigkeit. Der Apparat kann zum Beispiel Zylinderform oder Kugelform, wie auch 
andere dem Fachmaim bekannte Bauformen, aufweisen. Besitzt der Apparat Zylinderform, 

20 dann kann dieser Zylinder sowohl stehend als auch liegend angeordnet sein. Der Zulauf 
zum Flashapparat Uegt vertikal gesehen in der Regel zwischen dem Gas- und dem 
Flussigkeitsablauf. Der Apparat besitzt im einfachsten Fall keine zusatzlichen Einbauten. 
Zur besseren thermodynamischen Trennung konnen im Apparat Einbauten, wie sie dem 
Fachmann fur die Destination, Absorption und Strippung bekannt sind, eingebaut werden, 

25 insbesondere solche, wie sie im Text oben fur die Absorption beschrieben wurden. Fur die 
bessere fluiddynamische Trennxmg, konnen zusatzlich Einbauten, wie sie dem Fachmann 
fur die Gas/Flussig-Trennung bekannt sind, wie zum Beispiel Gestricke, Umlenkbleche 
oder ahnliches in den Flashapparat integriert werden. Zudem kann der Flashapparat 
Vorrichtungen enthalten, die einen Warmeeintrag erlauben, wie zum Beispiel beheizte 

30 Rohrschlangen oder beheizte Wande. 
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Steht wie im vorliegenden Fall Luft oder ein ahnliches Strippmedium (zum Beispiel 
Wasserdampf, N2, Frischpropan oder ein weiteres im Prozess benotigtes Gas) zur 
Verfugung, wird dieses sinnvollerweise verwendet, urn den Flash-Vorgang zu unterstiitzen. . 

5 Eine spezielle Ausfiihrung daftir ist die mehrstufige Strippung der fluchtigen Komponenten * 
Propan und/oder Propen mit dem Ausgangsgasstrom (25) zur Oxidation (selbstverstandlich 
werden dabei wie im einstufigen Fall alle zusatzlich absorbierten Komponenten aus dem 
Strom (10) sowie eventuell gebildete Stoffe entsprechend ihrer Fluchtigkeit mit gestrippt). 
Im einfachsten Fall ist der Ausgangsgasstrom (25) die zur Oxidation des Propens zu 

10 Acrolein beziehungsweise Acrylsaure benotigte Lufl. Die Verdichtung der Luft 
beziehungsweise des Ausgangsgasstromes kann dabei sowohl vor als auch nach der 
Desorption erfolgen. Der Ausgangsgasstrom (25) kann aber neben der Luft auch Kreisgas 
aus dem Acrylsaure-Prozess sowie Wasserdampf, Frisch-Propan oder eine weitere 
inertisierende gasformige Komponente enthalten. Besonders gunstig ist, wenn wahrend der 

15 Desorption der Ausgangsgasstrom (25) im Gegenstrom oder Kreuzstrom zum flussigen 
Absorptionsmittel gefuhrt wird. Im Fall des Gegenstromes kann der Desorptions-Apparat 
beziehungsweise Desorber so ausgefuhrt sein, wie die im Text oben beschriebene 
Absorptionskolonne. 

20 Die Kreiizstromfuhrung kann dann sinnvoll sein, wenn wahrend der Desorption der 
Explosionsbereich durchschritten wird. Das ist dann der Fall, wenn der Ausgangsgasstrom 
(25) bezuglich der Verbrennungsneigung ein mageres Gasgemisch ist und der mit Propan 
und/oder Propen beladene Gasstrom (18) nach der Desorption bezuglich der 
Verbrennungsneigung ein fettes Gasgemisch ist. Als „mager" wird ein Gasgemisch in 

25 diesem Zusammenhang dann bezeichnet, wenn der Gehalt an brennbaren Stofifen zu 
niedrig ist, urn entzundbar zu sein und als „fett" wird ein Gasgemisch in diesem 
Zusammenhang dann bezeichnet, wenn der Gehalt an brennbaren Stoffen zu hoch ist, urn 
entzundbar zu sein. 

30 Im Fall der Kreuzstromfuhrung wird der gesamte Ausgangsgasstrom nicht in den Sumpf 
sondem in Teilstromen aufgeteilt an mehreren geeigneten Stellen entlang der 
Desorptionskolonne eingebracht und zwar in der Art, dass an keiner Stelle im 
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Desorptionsapparat ein entzundbares Gasgemisch vorliegt. Die Desorptionskolonne kann 
dabei stehend wie auch liegend angeordnet sein. 

Eine weitere Moglichkeit der Umgehung der Explosionsproblematik bei der Desorption 
5 von brennbaren Komponenten mit 0 2 -haltigen Gasstromen ist das Mischen des 
Ausgangsgasstromes vor Eintritt in die Desorptionskolonne mit einem Stoff (zum Beispiel 
Propan, Propen, Methan, Ethan, Butan, H 2 0, etc.) in der Art, dass das 
Ausgangsgasgemisch vor Eintritt in die Desorptionskolonne selbst schon „fett" ist. Es ist 
aber auch denkbar, den Ausgangsgasstrom zu splitten und in den Sumpf der 
10 Desorptionskolonne ein Propan beziehungsweise Propen-freies Ausgangsgas einzuleiten, 
um eine moglichst gute Abreicherung des Absorptionsmittelstromes (17) von Propan 
und/oder Propen zu erreichen und ein zum Beispiel mit Propan und/oder Propen 
„angefettetes" Ausgangsgas in den Bereich der Desorptionskolonne einzuleiten, in dem ein 
zundbares Gasgemisch entstehen kann. 

15 

Der von Propan und/oder Propen abgereicherte Absorptionsmittelstrom (17) kann nach 
einem eventuellen Gegenstromwarmetausch (W6) und einer DruckerhQhung mit Hilfe 
einer Pumpe (PI) ein oder mehrstufig (zum Beispiel in W7) weiter abgekuhlt werden und 
uber Leitung (24) wieder dem Absorber Kl zugeftihrt werden. 

20 

Generell kann die mehrstufige Desorption bei alien Driicken und Temperaturen stattfinden. 
Vorteilhafl sind jedoch Driicke, die kleiner und Temperaturen, die hoher sind als in der 
Absorption. Im vorliegenden Fall sind Driicke zwischen 1 und 5 bar, insbesondere 
zwischen 2 und 3 bar und Temperaturen zwischen 20 und 200°C, insbesondere 30 und 
25 100°C, besonders bevorzugt 35 und 70°C anzustreben. 



Das Verhaltnis der Strome zwischen Absorptionsmittel (17) und Ausgangsgas (25) folgt 
den thermodynamischen Anforderungen und hangt von der Anzahl der Trennstufen, der 
Temperatur, dem Druck und den Desorptionseigenschaften des Absorptionsmittels und des 
30 geforderten Trenngrades ab. Ublich sind Verhaltnisse von 1:1 bis 50:1, insbesondere 5:1 
bis 40:1, bevorzugt 10:1 bis 30:1 in kg/kg bei einer theoretischen Stufenzahl von 1 bis 20, 
insbesondere 2 bis 15, bevorzugt 3 bis 10. 
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Generell kann der mit Propan und/oder Propen beladene Ausgangsgasstrom ohne weitere 
Behandlung den Oxidationsstufen 2 zugefiihrt werden. Es kann jedoch sinnvoll sein, den 
Ausgangsgasstrom vor der Oxidation einer weiteren Verfahrensstufe zuzufuhren, urn zum 
Beispiel die Verluste an mitgestripptem Absorptionsmittel zu reduzieren. Die Abtrennung 
5 des Absorptionsmittels aus dem beladenen Ausgangsgasstrom zur Oxidation kann nach ^ 
alien dem Fachmann bekannten Verfahrensschritten erfolgen. Eine mogliche 
Ausfuhmngsform ist das Quenchen des beladenen Ausgangsgasstromes mit Wasser. In 
diesem Fall wird das Absorptionsmittel aus dem beladenen Ausgangsgasstrom mit Wasser 
herausgewaschen. Diese Wasche beziehungsweise das Quenchen kann im Kopf der 

10 Desorptionskolonne ttber einem Flussigkeits-Fangboden oder in einem eigenen Apparat 
erfolgen. Zur Unterstutzung des Trenneffektes konnen im Quench-Apparat Einbauten 
installiert werden, wie sie der Fachmann fur die Destination, Absorption und Desorption 
kennt und wie sie im Text oben fur die Absorption beschrieben wurden. Das gleiche gilt 
fur den Quench-Apparat, insofern er als eigener Apparat gestaltet wird. 

15 Nachdem das Wasser das Absorptionsmittel aus dem mit Propan und/oder Propen 
beladenen Ausgangsgasstrom herausgewaschen hat, kann das Wasser/Absorptionsmittel- 
Gemisch (19) einer Phasentrennung Dl zugefiihrt und der behandelte Ausgangsgasstrom 
(1 8) nach einer eventuellen Vorwarmung in die Propen-Oxidationsstufe 2 gefuhrt werden. 

20 Die Phasentrennung kann in alien dem Fachmann bekannten Ausflihrungsformen, wie sie 
zum Beispiel auch in der Flussig/Fliissig-Extraktion zum Einsatz kommen, ausgefuhrt 
werden. Im einfachsten Fall sind das Uegende oder stehende langgestreckte Apparate mit 
und ohne Einbauten, in denen sich die organische Absorptionsmittel-Phase vom Quench- 
Wasser trennt Das Durchmesser zu Langen-Verhaltnis kann hier zwischen 1 zu 1 bis 100, 

25 insbesondere 1 zu 1 bis 10, bevorzugt 1 zu 1 bis 3 liegen. Der Apparat kann geflutet oder 
mit einem Gaspolster betrieben werden. Zur besseren Abtrennung der organischen 
Absorptionsmittelphase kann der Apparat mit einem Dom ausgerustet sein, aus dem die 
organische Phase abgezogen werden kann. Zur Unterstutzung der Phasentrennung konnen 
alle dem Fa chmann dafur bekannte Einbauten wie zum Beispiel Gestricke, Wickelkerzen 

30 oder Umlenkbleche eingebaut sein. SelbstverstandUch konnen auch rotierende 
Phasenscheider, wie zum Beispiel Zentrifugen eingesetzt werden. 
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Nach der Phasentrennung kann das abgetrennte Absorptionsmittel (20) wieder der 
Desorption zugefuhrt werden. Das Quenchwasser kann vor Wiedereintritt in den Quench- 
Apparat gegebenenfalls einer Kiihlung oder Aufwarmung in einem Warmetauscher (W9) 
zugefuhrt werden. Giinstiger weise werden groBe Wassermengen mit Hilfe einer Pumpe 
5 (P2) umgepumpt. In Betracht kommen Berieselungsdichten im Quench-Apparat von 
grofier 30, insbesondere groJJer 50 und bevorzugt groBer 80 aber kleiner 1000, 
insbesondere 500 und bevorzugt kleiner 300 m 3 Wasser pro m 2 freie Querschnittsflache 
des Quenchapparates und Stunde. 

10 Die Wasser- Verluste beim Quenchen konnen durch Kondensat (21) aber auch durch 
Sauerwasser (22) aus dem Acrylsavire-HersteUungsverfahren gedeckt werden. Um 
Aufpegelungen zu vermeiden, kann ein Teil des umlaufenden Quenchwassers als 
Reinigimgs(Pwr£e)-Strom (23) ausgeschleust und der Verbrennungsanlage 
beziehungsweise einer anderen entsorgenden Behandlung (zum Beispiel in einer 

15 KlSranlage) zugefuhrt werden. 

Besitzt der Gasstrom (18) fur die Propen-Oxidation 2 eine Temperatur < 90°C, 
insbesondere < 70°C bei Driicken von 1 bis 3 bar, so kann es sinnvoll sein, diesem Strom 
noch zusatzlich Wasser zuzufuhren. Dies kann durch Zumischen von Wasserdampf 
20 erfolgen oder durch Sattigung des Stromes (18) in einem Wassersattiger, in einer Art, wie 
sie dem Fachmann bekannt sind. 

Der so behandelte Gasstrom besitzt eine Zusammensetzung von 30 bis 70 Vol% N 2 , 5 bis 
20 Vol% 0 2 , 2 bis 15 Vol% Propen, 2 bis 40 Vol% Propan, 0,5 bis 25 Vol% H 2 0, und 

25 enthalt weitere Komponenten wie zum Beispiel C0 2 , Methan, Ethan, Ethen, C 4 + . Er kann 
der Oxidation 2 zugefuhrt werden, die wie oben bechrieben oder aus der Patentliteratur 
bekannt durchgeftihrt werden kann. Dabei kann die Propen- beziehungsweise Acrolein- 
Oxidation in Salzbadreaktoren zum Beispiel der Deggendorfer-Werft nach dem Stand der 
Technik oder in anderen Reaktor-Typen durchgeftihrt werden. Zwischen der 

30 l.Oxidationsstufe zu Acrolein und der 2.0xidationsstufe zu Acrylsaure kann noch einmal 
eine Lufleinspeisung oder Wasserdampfeinspeisung stattfinden oder nicht. Der hohere C 3 - 
Gehalt im Gas (18) zur Oxidation 2 fordert in jedem FaU die Auskopplung der 
Reaktionswaxme aus dem Reaktionsraum. Propenbelastungen von 50 bis 350, insbesondere 
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90 bis 300, bevorzugt 100 bis 250NlPropen pro Liter Katalysatorschuttung und Stunde 
sind geeignet. 

* 

Die Abtrennung der Acrylsaure aus dem Reaktionsgas (26) der Oxidation 2 in Stufe 3 kann 
5 wie oben beschrieben mit beispielsweise einem hochsiedenden Losungsmittel, wie zum 
Beispiel einem Gemisch aus Diphyl und Dimethylphthalat, oder durch Absorption in 
Wasser sowie durch fraktionierte Kondensation erfolgen. 

Die Reinigung der Acrylsaure kann durch Strippung und Destination oder durch 
10 Azeotropdestillation oder durch Kristallisation erfolgen. 

Das in Fig. 7 beschriebene Verfahren eignet sich sowohl fur die Nachrustung aller 
bestehender Anlagen zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure als auch in 
Kombination mit neuen Acrylsaureanlagen. 

15 

Uberraschenderweise wurde festgestellt, dass trotz in der Regel zu erwartender Reste an 
Absorptionsmittel im Gas B keine Probleme bei der Oxidation beziehungsweise dem 
Oxidationskatalysator auftreten. Es konnten auch keine Probleme mit irgendwelchen 
Oxidationsprodukten, die sich wahrend der Oxidation gegebenenfalls aus dem 
20 Absorptionsmittel bilden, beobachtet werden. In Fallen, in denen Probleme mit Resten an 
Absorptionsmittel auftreten, was in der Regel nicht der Fall ist bei Verwendung von 
Kohlenwasserstoffen mit hohem Siedepunkt, insbesondere Paraffinen, als 
Absorptionsmittel, kaim dieses entfernt werden, beispielsweise durch einen Wasserquench 
oder Adsorption. 

25 

Es war deshalb uberraschend, dass bei dem erfindungsgemaBen Verfahren eine Absorption 
eingesetzt werden kann. Im Gegensatz zu der in der japanischen Schrifl JP-A-10 36311 
eingesetzten Adsorption ist die vorliegend ftir Propan und/oder Propen eingesetzte 
Absorption wesentlich leichter imd wirtschaftlicher handzuhaben. 

30 

Weiterhin bietet die vorhegende Erfindung den Vorteil, dafi bestehende, von Propen 
ausgehende Anlagen zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure in gtinstiger Weise 
auf das kostengiinstigere Propan als Ausgangsmaterial umgeriistet werden konnen. 



WO 01/96271 ^ PCT/EP01/06708 

Die Erfindung wird weiter durch das nachfolgende Beispiel erlautert, das eine bevorzugte 
Ausftihrungsform des erfindungsgemaBen Verfahrens zeigt 



5 Beispiel 

Es wird Acrylsaure nach einem Verfahren hergestellt, wie es in Fig. 7 dargestellt ist. Die 
im folgenden verwendeten Bezugsziffern beziehen sich deshalb auf Fig. 7. 

2090 Nl/h des Kreisgases (1) aus der Aufarbeitungsstufe 3, das bei einer Temperatur von 
30°C und einem Druck von 1,2 bar anfallt, werden mit Hilfe eines Verdichters V0 auf 2,0 
10 bar verdichtet und im Gegenstrom in einem Warmetauscher Wl zum Reaktionsgas (2) aus 
der Propan-Dehydrierung (PDH) auf eine Temperatur von 450°C aufgeheizt. Die 
Druckangabe in bar bezieht sich hier und im folgenden in diesem Beispiel auf den 
Absolutdruck. 

Der Kreisgasstrom (1) enthalt 60,3 Vol.-% N 2 , 1,2 VoL-% C0 2 , 0,5 Vol.-% CO, 3,4 Vol.- 
15 % 0 2 , l,9Vol.-% H 2 0, 32,2 VoL-% Propan und 0,4 Vol.-% Propen sowie weitere 
Oxidations-Nebenprodukte. Vor der Aufheizung werden dem Kreisgasstrom 170 Nl/h 
Frisch-Propan (3) und Wasserdampf (4) zugemischt, bevor es in die PDH geleitet wird. Als 
Frisch-Propan wird technisches Propan (>98% Propangehalt mit 100 Gew.-ppm C 4 + - 
Anteil) eingesetzt. Das molare Verhaltnis von Wasserdampf zu Propan im Gasstrom 
20 betragt 0,5. 

Das Gasgemisch wird dem 1. Reaktor von 4 Reaktoren zugefuhrt. Der Innendurchmesser 
der Reaktoren betragt 50 mm. Die Reaktoren sind konstruktiv so gestaltet, dass sie 
autotherm betrieben werden konnen. Jeder Reaktor enthalt eine 110 mm hohe Katalysator- 
Schuttung aus Stranglingen (D = 3 mm, L = 5mm). 

25 In den 4 Reaktoren wird Propan zu 20% bei einer Propen-Selektivitat von 92% umgesetzt. 

Das Reaktionsgas (2) aus der PDH enthalt 44,9 Vol.-% N 2 , 2,7 Vol.-% C0 2 , 16,9 VoL-% 
H 2 0, 24 5 0 Vol.-% Propan, 5,8 Vol.-% Propen, 5,5 Vol.-% H 2 sowie geringe Mengen an 
weiterenNebenprodukten, zum Beispiel Ethaa, Ethen, Methan und 
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Das Reaktionsgas (2) aus der PDH fallt bei 520°C und 1,5 bar an und wird auf 30°C 
abgekiihlt. Dabei kondensieren im Mittel stundlich etwa 350 g Wasser (1 1) aus. 

AnschlieBend wird der abgekiihlte Gasstrom (6) einstufig in einem Kolbenverdichter auf 
7,5 bar verdichtet und wieder auf 30 °C abgekuhlt. Das dabei auskondensierte Wasser (12) 
5 wird zusammen mit dem Kondensat (1 1) vereint und zum teil wieder verdampft und dem 
Kreisgasstrom (1) zugemischt. Ein weiterer Teil (Strom (21)) wird in den Quench 
zugefuhrt. Der Rest wird ausgeschleust. 

2340 Nl/h des Gasstromes (10) werden anschliefiend in den Sumpf der 
Absorptionskolonne Kl (Metallmantel, Innendurchmesser = 80 mm, Kolonnenlange 3 m) 
10 geleitet 60 % des Volumens der Absorptionskolonne sind mit Packungselementen von der 
Firma Montz (Montz-Pak Typ Bl) gefullt. 

Der Gasstrom (10) enthalt 53,9 Vol.-% Stickstoff, 3,3 VoL-% Kohlendioxid, 0,4 VoL-% 
Wasser, 28,8 VoL-% Propan, 7,0 VoL-% Propen, 6,6 VoL-% Wasserstoff sowie geringe 
Mengen an weiteren Nebenprodukten wie zum Beispiel Ethan, Ethen, Methan und C4+. 

15 Auf den Kopf der Absorptionskolonne Kl werden 35 kg/h C 3 -armes Tetradecan (24) aus c 
der Desorptionskolonne mit 30 °C geleitet 

Im Abgasstrom (14) sind noch 1 150 Vol.-ppm Propan und 750 Vol.-ppm Propen enthalten. 
Der Abgasstrom (14) aus der Absorptionskolonne wird iiber ein Druckhalteventil auf 
Umgebungstemperatur beziehungsweise Umgebungsdruck entspannt und anschliefiend 
20 verbrannt. 

Aus dem Sumpf der Kolonne Kl wird der beladene Absorptionsmittelstrom (16) 
entnommen, auf 2,4 bar fiber ein Druckhalteventil entspannt und auf den Kopf der 
Desorptionskolonne K2 gefuhrt 

25 

Die Desorptionskolonne K2 besitzt die gleichen Abmessungen wie die 
Absorptionskolonne Kl und ist in gleicher Weise mit Ftillkorpern bestuckt 

In den Sumpf der Desorptionskolonne werden 1310 Nl Druckluft bei 2,45 bar mit 30 °C 
30 eingeleitet. Die Desorptionskolonne wird auf 40°C thermostatisiert. 
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Das Abgas aus der Desorptionskolonne (2190 Nl/h) enthalt 30,7 Vol.-% Propan, 7,4 Vol.- 
% Propen, 12,3 Vol.-% O z , 46,4 Vol.-% N 2 , 1,5 Vol.-% H 2 0 und 1,6 Vol.-% COz und 
geringe Reste an Tetradecan und wird in einen Quenchapparat, der sich im Kopf der 
Desorptionskolonne K2 befindet, geleitet. 

Der Sumpfablauf der Desorptionskolonne K2 wird iiber die Pumpe PI und den 
Warmetauscher W7 auf den Kopf der Absorptionskolonne Kl gefordert. 

Der Quenchapparat ist eine Metallkolonne nut ebenfalls 80 mm Innendurchmesser und ist 
in der gleichen Art wie die in der Absorptionskolonne Kl mit Einbauten bestiickt. Der 
Wasserquench wird bei 30 °C betrieben. 1m Quenchapparat werden etwa 120 1 Wasser pro 
Stunde auf die Schuttung gesprOht. Aus dem Sumpf des Quench-Apparates wird ein 
zweiphasiges Fliissigkeitsgemisch entnommen und in einen Phasenscheider geleitet. Der 
Phasenscheider ist ein liegender Behalter mit 200 mm Durchmesser und 500 mm Lange 
und enthalt ein feines Drahtgestrick, das im ersten Drittel des Phasenscheiders in 
StrSmungsrichtung angeordnet eingebaut ist. Die aus dem Phasenscheider Dl abgezogene 
waJJrige Phase wird wieder auf den Kopf des Quenchapparates gepumpt. Im Mittel werden 
stundlich etwa 1 g Tetradecan aus dem Phasenscheider abgezogen und in die Tetradecan- 
Vorlage geleitet. Die Wasser-Verluste beim Quenchen werden durch Kondensatwasser 
(21) ausgeglichen. 

Der Abgasstrom aus dem Wasser-Quench wird auf 200°C aufgewarmt, bevor er der 
zweistufigen Oxidation zugefuhrt wird. 

Die Oxidation findet in Modellrohren mit einem Innendurchmesser von 26 mm und einer 
Lange von 4 m start. Das erste ModeUrohr ist mit 2,7 m eines Katalysators gefullt, wie er 
in der EP-A-0 575 879 beschrieben ist, und das zweite ModeUrohr ist mit 3m eines 
Katalysators gefullt, wie er in der EP-A-0 017 000 beschrieben ist. Zwischen der ersten 
und zweiten Oxidationsstufe werden stundlich noch zusatzlich 315 Nl Frischluft geleitet. 

Die Abtrennung der Acrylsaure aus dem Reaktionsgas (26) der Oxidation und die 
Reinigung derselben erfolgt wie in der EP-A-0 982 289 beschrieben. 



WO 01/96271 




PCTYEPO 1/06708 ' 



Nach diesem Verfahren werden im Mittel stundlich 440 g Roh-Acrylsaure (27) mit 
99,5% Acrylsaure gewonnen. 
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Patentanspruche 



1. Verfahren zur Herstellung von Acrolein und/oder Acrylsaure aus Propan und/oder 
Propen, wobei das Verfahren folgende Schritte umfaBt: 

(a) Abtrennung von Propan und/oder Propen aus einem Propan und/oder Propen 
enthaltenden Gasgemisch A durch Absorption in ein Absorptionsmittel, 

(b) Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel unter 
Erhalt eines Propan und/oder Propen enthaltenden Gases B und 

(c) Verwendung des in Stufe (b) erhaltenen Gases B fur eine Oxidation von 
Propan und/oder Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure, 

wobei zwischen Schritt (b) und (c) keine heterogen katalysierte Dehydrierung von 
Propan ohne Zufiihr von Sauerstoff durchgefiihrt wird. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass in Schritt (a) ein 
Gasgemisch A, das neben dem Propan und/oder Propen wenigstens eine weitere 
Komponente ausgewShlt aus Wasserstoff, Stickstoff oder Kohlenoxiden enthalt, 
eingesetzt wird. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass in Schritt (a) als 
Absorptionsmittel wenigstens ein C 8 -C 2 o-Alkan oder -Aiken verwendet wird. 

4. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Abtrennung des Propans und/oder Propens von dem Absorptionsmittel in Schritt (b) 
durch Strippung, Entspannungsverdampfung und/oder Destination erfolgt. 
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5. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspruche, dadurch gekennzeichnet, dass 
in Schritt (c) Propen zu Acrolein und/oder Acrylsaure oxidiert wird. 

6. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass in 
5 Schritt (c) Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure oxidiert wird. * 

7. Verfahren nach Anspruch 6, dadurch gekennzeichnet, dass als Katalysator fur die 
Propanoxidation in Schritt (c) eine Multimetalloxidmasse der Formel (I) 

10 

MoV^cM^On (I), 

mit 

15 M 1 = Te und/oder Sb, 

M 2 = wenigstens eines der Elemente aus der Gruppe umfassend Nb, Ta, W, Ti, Al, Zr, 

Cr, Mn, Ga, Fe, Ru, Co, Rh, Ni, Pd, Pt, La, Bi, B, Ce, Sn, Zn, Si und In, 
b = 0,01 bis 1, 
c = > 0 bis 1 imd 
20 d = > Obis 1, und 

n = eine Zahl, die durch die Wertigkeit und Haufigkeit der von Sauerstoff 

verschiedenen Elemente in I bestimmt wird, 
verwendet wird. 

25 8. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspruche, dadurch gekennzeichnet, dass 
nach Durchfiihrung des Schrittes (c) nicht umgesetztes Propan und/oder Propen 
gemaB Schritt (a) und (b) abgetrennt wird und wieder in Schritt (c) zuruckgefiihrt 
wird. 

30 9. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspruche, dadurch gekennzeichnet, dass 
das in Schritt (a) eingesetzte Gasgemisch A die Zusammensetzung eines 
Gasgemisches hat, das durch homogene und/oder heterogen katalytische 
Dehydrierung von Propan zu Propen erhaltlich ist. 
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10. Verfahren nach Anspruch 9, dadurch gekennzeichnet, class die Propandehydrierung 
unter Sauerstoffzufuhr durchgefuhrt wird. 

1 1 . Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet, dass 
nach Durchfuhrung von Schritt (c) nicht umgesetztes Propan und gegebenenfalls 
Propen einer Dehydrierung von Propan unterzogen wird und das erhaltene 
Produktgemisch wieder Schritt (a) unterworfen wird. 

12. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, dadurch gekennzeichnet, dass 
Schritt (c) direkt nach Schritt (b) durchgefuhrt wird. 



13. 



Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 11, dadurch gekennzeichnet, dass nach 
Schritt (b) und vor Schritt (c) ein Wasserquench zur Abtrennung von 
Absorptionsmittel durchgefuhrt wird. 
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PROPENE - Production (Peter Eise^^^Kd Killpack) 

4.1.1. Variants of Propene - Propane Separation 

The closely similar boiling curves of propene and propane (bp of propane -42.1 °C) require highly complex separation units. The 
internal reflux ratio is generally between 0.90 and 0.97 (depending on the feedstock composition, product pontics, column 
pressure, and number of trays). For this reason the propene - propane separation is a process unit in which the development of 
energy-saving solutions is worthwhile. 

~ Single-Column Process. In principle, separation can be carried out in a single column (generally containing 150 - 200 trays), as 
illustrated in Figure (1) (e). The reflux can be condensed with cooling water (column pressure 16 - 19 bar) or in air coolers 
Vcolumn pressure 21-26 bar). However, for the throughputs that are common nowadays, huge column diameters are required, 

^and transportation of these huge units (or parts of them) by rail or road is difficult. Thus the double- column process has been 
developed where the separation is carried out in two parallel columns that are smaller in diameter and can therefore be transported 
more easily. This double- column process requires only ca. 55 % of the original amount of cooling water. 

Double-Column Process. The double- column process is illustrated in Figure (2). In this process, only the reflux from the second 
separation column (b) is condensed with cooling water. The pressure of the first column (a) is so high (ca. 25 bar) that its 
overhead vapors (ca 59 °C) can be liquefied in the reboiler of the second column (ca. 18 bar, 51 °C) and serve as heat medium. 
Each column produces ca. 50 % of the propene product. The bottom product from the first column is the feedstock for the second 
column. Heating the first column with warm water is still possible with this process. 

Heat Pump Process. If no cost-free (or even cost-saving) heating medium such as the warm circulating water of the steam 
cracker is available, then separation according to the heat pump process is possible (see Fig. (3)). In this process the higher 
propene - propane ratio in the gas phase at lower pressure is utilized. The overhead vapors of the C 3 splitter (a), which operates at 
ca 10 bar are heated slightly in the reflux subcooler (b) and then compressed to a pressure that enables them to be liquefied in the 
reboiler (e). Apart from the energy needed to drive the compressor (c), only a small amount of cooling water is required in the 
aftercooler (d). 

Lower Product Quality. Energy savings in the propene - propane separation can be achieved not only by appropriate process 
design but also by restricting the purity of the polymer-grade propene to the absolute minimum necessary. Figure (4) shows the 
relative complexity of separation required for higher purities, relative to a minimum propene purity of 99.0 mol %. The 
complexity of separation and thus the energy consumption increases considerably with propene purity, and even more sharply as 
the number of column trays decreases. 
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